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Introduction générale 
 
À l’échelle mondiale, la demande en énergie n’a jamais été aussi importante : l’émergence 
de nouvelles puissances économiques (Chine, Inde, Brésil) provoque une augmentation 
conséquente des besoins énergétiques et provoque par la même occasion une remise en 
question des méthodes dites classiques de production d’énergie primaire. En effet, les 
ressources naturelles disponibles sont plus que jamais limitées : l’augmentation programmée 
du prix de ressources fossiles ainsi que la prise de conscience de l’impact néfaste des 
activités humaines sur l’environnement ont eu pour effet de créer un formidable essor dans 
la recherche de solutions innovantes permettant de faire face à ce défi technologique. Le 
développement industriel des nouvelles filières de production d’énergie primaire 
renouvelable paraît dès lors inéluctable. Pour ce faire, de nombreux programmes de 
financement régionaux, nationaux et internationaux cherchent à soutenir au maximum 
l’effort des industriels dans le développement de ces filières. 
Le cœur de métier de la société Europlasma est avant tout la fabrication de torche à 
plasma à arc non transféré. Forte d’une expérience solide dans ce domaine, Europlasma a 
développé divers procédés ayant pour point commun l’utilisation des spécificités thermiques 
du gaz plasma : Europlasma est d’ailleurs la seule entreprise européenne à proposer un 
traitement définitif pour les déchets amiantés (procédé de vitrification). Plus récemment, 
Europlasma a souhaité développer ses activités dans le domaine de la production d’énergie 
propre : la conception et la réalisation du premier procédé industriel de type CHO-Power a 
permis à Europlasma de faire un premier pas dans la filière de valorisation industrielle du 
potentiel thermochimique de déchets carbonés par gazéification. La clé de voûte de ce 
procédé est l’utilisation d’une nouvelle unité de traitement du gaz appelée réacteur 
Turboplasma. Le réacteur Turboplasma a en effet pour but d’épurer thermiquement un gaz 
à l’aide de l’énergie apportée par une torche à plasma. En effet, la présence de vapeurs 
condensables (ou goudrons) et d’autres impuretés solides au sein du gaz produit par 
gazéification limite fortement la valorisation énergétique de ce dernier. L’extraction de ces 
composés indésirables du gaz de synthèse représente donc un des défis techniques majeurs 
de l’industrialisation des installations de gazéification. 
Dans le cadre de l’appel à projet de l’Agence Nationale de Recherche (ANR), Europlasma a 
émis le souhait d’acquérir des connaissances supplémentaires quant aux mécanismes 
réactionnels entrant en jeu lors de la dégradation thermique des goudrons et particules fines 
par la construction d’une unité pilote équipée d’une torche de 300 kW. Le projet ANR 
« BioE Turboplasma 09 », qui en découle, a été alors l’occasion de réunir le savoir-faire de 
quatre partenaires : l’entreprise Europlasma (Bordeaux), le laboratoire CEMHTI (Orléans), 
la société Floralis (Grenoble), et le laboratoire LaTEP de l’Université de Pau et des Pays 
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de l’Adour (Pau). La contribution de chacun des partenaires lors du développement du 
réacteur pilote s’est faite en fonction de leur compétence ou champ d’activité : Europlasma 
s’est chargée de la coordination du projet, du développement d’une torche à plasma de 
300 kW  et de la réalisation industrielle du réacteur , le CEMHTI s’est occupé de la 
sélection des matériaux réfractaires isolant le réacteur, Floralis a développé une méthode 
d’échantillonnage et d’analyse du gaz chaud en sortie de réacteur et le LaTEP a travaillé 
sur le dimensionnement du réacteur par modélisation numérique mais aussi sur 
l’amélioration du modèle cinétique de dégradation des goudrons. Ce manuscrit de thèse 
rassemble les travaux de recherche réalisés au sein du laboratoire LaTEP dans l’optique 
d’améliorer le schéma réactionnel global de dégradation des goudrons. Ce document sera 
composé de trois Chapitres. 
Le premier Chapitre  présentera tout d’abord la situation énergétique mondiale : l’évolution 
de la production et de la consommation d’énergie primaire en France entre 1973 et 2010 
mettra en évidence la dépendance toujours importante du secteur de l’énergie vis-à-vis des 
ressources dites fossiles. La valorisation thermochimique de la biomasse sera ensuite étudiée 
en tant que potentielle filière industrielle de production d’énergie propre : le processus de 
gazéification de matière carbonée fera d’ailleurs l’objet d’une description plus précise dans 
l’optique de mieux cerner les avantages et les limites d’un tel procédé. Le procédé CHO-
Power, développé par Europlasma, sera ensuite présenté dans son ensemble afin de mieux 
apprécier le rôle essentiel de l’unité de traitement de gaz Turboplasma. Ce chapitre se 
conclura alors par la présentation du modèle cinétique homogène de dégradation des 
goudrons utilisé lors des phases de dimensionnement et d’optimisation d’un réacteur pilote 
Turboplasma de 300 kW ainsi que par celle des axes de modification issus des recherches 
bibliographiques effectuées sur la modélisation de la thermochimie des gaz de synthèse. 
Le second Chapitre traitera de l’introduction d’une phase discrète réactive dans le schéma 
réactionnel global utilisé lors de la modélisation CFD du réacteur pilote : un modèle 
cinétique hétérogène basé sur les réactions hétérogènes de gazéification des particules de 
résidus carbonés sera alors crée. Les concepts théoriques sur lesquels reposent les 
simulations réalisées à l’aide du code commercial Fluent© seront tout d’abord présentés 
brièvement. Puis, des bilans matière et énergie appliqués aux phases continues et discrètes 
seront établis pour un réacteur simplifié à partir des expressions locales des grandeurs 
caractérisant l’écoulement. En parallèle, la modélisation de ce même réacteur fournira les 
données nécessaires afin de pouvoir comparer les valeurs calculées analytiquement et les 
valeurs numériques données par le code Fluent© des divers flux en entrée et en sortie du 
réacteur ainsi que ceux transférés entre les deux phases. De cette étude comparative 
découlera un certain nombre d’informations : il sera par exemple possible de définir avec 
exactitude ce à quoi correspondent les paramètres fournis par Fluent© permettant de 
caractériser le transfert de matière et d’énergie entre les deux phases. Finalement, une 
phase discrète réactive sera intégrée au modèle cinétique initialement utilisé lors du 
dimensionnement du réacteur pilote : l’estimation des performances simulées du réacteur 
15 
permettra de prévoir l’impact qu’auront les particules de résidus carbonés sur les 
performances globales du Turboplasma de 300 kW. 
Le troisième et dernier Chapitre sera dédié à la présentation des modifications apportées au 
schéma réactionnel homogène : le phénomène de formation des suies n’étant que très peu 
pris en compte au sein du modèle cinétique initial, l’ajout de mécanismes réactionnels issus 
de la littérature permettra de corriger, en partie, cette faiblesse du schéma réactionnel. 
Après une brève explication des modèles de formation des suies proposés par le code 
Fluent© et de leurs limites d’utilisation, les réactions sélectionnées et leurs données 
cinétiques respectives seront alors clairement explicitées et intégrées au sein d’un nouveau 
modèle cinétique homogène. Une analyse de sensibilité sera alors faite afin d’évaluer le 
comportement général du réacteur pilote vis-à-vis de ce nouveau modèle cinétique 
homogène. Ensuite, aux vues de ces premiers résultats, une série de simulation sera alors 
effectué à l’aide du code Fluent© et permettra d’affiner l’interprétation de l’influence des 
modifications du modèle cinétique homogène sur la dégradation finale des goudrons mais 
aussi sur la gazéification des particules de résidus carbonés au sein du réacteur pilote 
Turboplasma de 300 kW. 
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Le Chapitre 1 « État de l’art » a pour objectif d’introduire l’intérêt grandissant des groupes 
industriels vis-à-vis des procédés de gazéification d’un point de vue sociétal et 
technologique. Cette valorisation thermochimique est actuellement en pleine phase de 
développement : l’amélioration des performances de tels procédés passe logiquement par une 
meilleure compréhension des mécanismes physico-chimiques mis en œuvre dans le milieu 
réactionnel 
Tout d’abord, une brève présentation de la situation énergétique en France permettra de 
mieux cerner les enjeux de la diversification des modes de production d’énergie tout en 
minimisant leur impact sur l’environnement. Un point sera d’ailleurs réalisé sur les 
politiques mises en place pour soutenir le développement de nouvelles filières. La filière de 
valorisation de la biomasse fera d’ailleurs l’objet d’une description plus détaillée : un 
récapitulatif des traitements existants et de leurs fonctionnements respectifs sera d’ailleurs 
fait, permettant ainsi de cerner tout le potentiel de la valorisation thermochimique des 
solides organiques. 
Par la suite, la filière de la gazéification de matière organique sera formellement identifiée : 
un rapide historique de cette technologie sera suivi de l’étude des phénomènes physico-
chimiques intervenant lors de la gazéification d’une particule organique solide. Les 
singularités des différents types de gazéifieur seront alors listées. La description des 
traitements classiques d’épuration et de filtration du gaz produit lors de la gazéification 
permettra de mieux comprendre l’origine des principales limites d’utilisation de ce type de 
gaz à l’échelle industrielle. 
La partie suivante sera consacrée à la présentation du procédé CHO-Power développé par 
Europlasma, qui permet une production simultanée d’électricité et de chaleur à partir d’un 
mélange de biomasse et de refus de tri d’ordures ménagères. Des précisions sur le 
fonctionnement de l’unité Turboplasma seront alors faites et permettront d’apprécier la 
singularité du traitement thermique du gaz de synthèse par assistance plasma réalisé au 
sein d’un réacteur Turboplasma : l’étude du modèle cinétique utilisé lors du 
dimensionnement d’une unité pilote de 300 kW facilitera la compréhension des mécanismes 
majeurs de dégradation des goudrons contenus dans le gaz. 
Une dernière partie résumera les recherches bibliographiques réalisées dans l’optique 
d’améliorer la représentativité du modèle cinétique et donc celle de la modélisation 
numérique de l’unité Turboplasma. Deux voies de modification potentielle du schéma 
réactionnel seront alors présentées : dans un premier temps, l’ajout de nouvelles espèces et 
de nouvelles voies réactionnelles modélisant la formation des suies ainsi de ses constituants 
précurseurs, puis la mise en place d’un modèle cinétique hétérogène permettant la 
description du phénomène de gazéification des particules solides réactives de résidus 
carbonés au sein du milieu réactionnel. 
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1.1 Contexte énergétique  
1.1.1 Production d’énergie primaire 
En moins d’un siècle, la population mondiale est passée de 1,75 à plus de 6,85 milliards de 
personnes. Cette croissance démographique couplée à l’émergence de nouvelles puissances 
économiques (Chine, Brésil, Inde) provoque inévitablement une hausse de la demande 
mondiale en énergie. 
Par définition, l’énergie primaire est l’ensemble des produits énergétiques non transformés 
qu’ils soient exploités sur site ou importés. La production mondiale d’énergie primaire était 
d’environ 12,3 Gtep en 2010. Comme le montre la Figure 1, cette production s’appuie à plus 
de 80 % sur les filières Pétrole (32,5 %), Charbon (28,1 %) et Gaz naturel (20,5 %) alors que 
les filières renouvelables électriques (éolien, hydro-électrique et solaire photovoltaïque) et 
thermiques (traitement des déchets, géothermie, solaire thermique) sont à l’origine de 
seulement 13,2 % de l’énergie primaire totale produite. Bien que les filières dites 
renouvelables soient en plein essor, la production énergétique mondiale s’appuie encore et 
toujours sur l’utilisation massive des ressources fossiles. 
 
Source : http://www.iea.org/ 
Figure 1 - Répartition de la production d'énergie primaire dans le monde - 2010 
Ce constat est quelque peu différent pour la France. La production d’énergie primaire en 
France a été multipliée par 3,2 en l’espace de 37 ans : la production est passée de 43,5 Mtep 
en 1973 à plus de 138,6 Mtep en 2010, ce qui représente environ 16,0 % de la production 
totale actuelle de l’Union Européenne. Comme en témoigne la Figure 2, une proportion 
importante de la production française d’énergie primaire en 1973 était liée directement aux 
ressources fossiles : les filières Charbon, Pétrole et Gaz naturel représentait à elles trois près 
de 70 % de la production totale. Le reste de la production était assurée à 22,5 % par la filière 
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Énergie renouvelable thermique (regroupant le bois-énergie et l’incinération des déchets), à 
9,4 % par la filière Énergie renouvelable électrique (hydro-électricité) et à 8,7 % par la filière 
Nucléaire  
 
Source : http://www.statistiques.developpement-durable.gouv.fr/ 
Figure 2 - Répartition de la production d'énergie primaire en France - 1973 
Depuis 1973, la situation a donc considérablement évolué en France comme en atteste la 
Figure 3 : il est intéressant de remarquer qu’à présent 80 % de l’énergie produite en France 
est d’origine nucléaire alors que les filières issues des énergies fossiles ne représentant plus que 
2 % de la production nationale. Dans le but de répondre à la demande croissante en énergie 
et de s’assurer une certaine indépendance énergétique, la France a décidé dans les années 
1970 de développer son parc nucléaire. En 2010, 15 % de l’électricité mondiale d’origine 
nucléaire était produite sur le territoire français. La part de la filière renouvelable thermique 
est stable : elle est à l’origine encore de 12,7 % de l’énergie primaire produite. 
 
Source : http://www.statistiques.developpement-durable.gouv.fr/ 
Figure 3 - Répartition de la production d'énergie primaire en France – 2010 
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1.1.2 Consommation d’énergie primaire 
Afin de mieux évaluer la situation énergétique globale de la France, il semble opportun de 
comparer la production totale d’énergie primaire à la consommation totale d’énergie primaire 
en France. Comme les Figure 4 et Figure 5 le montrent, la consommation française d’énergie 
primaire a nettement augmentée ces quarante dernières années : elle s’élevait à 182,4 Mtep 
annuels en 1973, et atteint désormais près de 270,4 Mtep en 2010. Pour comparaison, la 
consommation des pays membres de l’Union Européenne s’élevait à 1711, 4 Mtep en 2010. 
 
Source : http://www.statistiques.developpement-durable.gouv.fr/ 
Figure 4 - Répartition de la consommation d’énergie primaire en France - 1973 
 
Source : http://www.statistiques.developpement-durable.gouv.fr/ 
Figure 5 - Répartition de la consommation d’énergie primaire en France – 2010 
Le rapport entre production et consommation en énergie primaire est passé de 24 % en 1973 
à environ 51 % en 2010. La filière Électricité primaire, regroupant la filière nucléaire et celle 
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des énergies renouvelables électriques (éolien, hydro-électrique, solaire photovoltaïque), 
représente actuellement 43,3 % de l’énergie primaire consommée (seulement 7,6 % en 1973). 
Force est de constater que les différentes politiques mises en place jusqu’ici n’ont toujours 
permis d’assurer l’indépendance énergétique du pays. 
Pourtant, l’étude un peu plus approfondie de la répartition de la consommation de l’énergie 
primaire indique qu’en effet, près de 90 % de l’énergie consommée en France en 1973 
provenait des filières Charbon, Pétrole et Gaz alors qu’en 2010 ces filières sont à l’origine de 
seulement 50 % de l’énergie primaire consommée annuellement. Malgré cette nette évolution, 
la diversification des sources d’énergie principalement par le développement de la filière 
Nucléaire n’a pu répondre à la totalité des besoins énergétiques, qui sont parfois très 
spécifiques pour certains secteurs d’activités (Secteur des transports). 
Comme en témoigne la Figure 6, sur les 270,4 Mtep disponibles sur le territoire français, seul 
169,7 Mtep sont réellement utilisés à des fins énergétiques ou non : environ trois quarts de 
cette énergie « perdue » a pour origine la filière nucléaire. En effet, la conversion de la 
chaleur produite par les réactions nucléaires en énergie électrique a un rendement de 
seulement 35 %. L’origine du reste de l’énergie perdue est dû au raffinage, aux usages de 
diverses installations de transformation. 
 
Source : http://www.statistiques.developpement-durable.gouv.fr/ 
Figure 6 - Répartition de la consommation finale en France - 2010 
La Figure 7 représente la répartition de la consommation d’énergie primaire à des fins 
énergétiques suivant les divers secteurs d’activité, et donne un certain nombre d’informations 
sur la situation énergétique du pays : l’effet conjugué du ralentissement de certains secteurs 
d’activités ces dernières années (comme par exemple la sidérurgie) et de l’amélioration de 
l’efficacité énergétique des installations industrielles a permis de réduire leur consommation 
en énergie primaire laquelle est de 5,1  Mtep en 1973 à 7,5 Mtep en 2010. 
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Au contraire, les secteurs résidentiel-tertiaire, de l’agriculture et des transports ont vu leur 
consommation énergétique croître : à noter que pour des raisons techniques, ces deux derniers 
secteurs sont particulièrement dépendants de la filière Pétrole, qui représente respectivement 
77 % et 93 % de leur consommation d’énergie totale. La consommation en pétrole du secteur 
de l’agriculture reste toutefois largement inférieure à celle du secteur des transports (3,2 Mtep 
contre 46,3 Mtep). D’ailleurs, le secteur du transport a subi une hausse importante d’environ 
33 Mtep entre 1973 et 2010. Le secteur résidentiel-tertiaire, quant à lui, utilise de manière 
plus homogène les filières Gaz (21 %), Pétrole (9,8 %), Électricité (27 %) et Énergie 
renouvelables (9,4 %). 
 
Source : http://www.statistiques.developpement-durable.gouv.fr/ 
Figure 7 - Consommation de divers secteurs d’activité en énergie primaire 
La dépendance des secteurs des transports et résidentiel-tertiaire pose de plus en plus de 
problèmes : les ressources fossiles se raréfiant deviennent logiquement de plus en plus 
onéreuses. Il est donc plus que jamais nécessaire de chercher à diversifier les modes de 
production de l’énergie primaire par le biais du développement intensive de filières 
industrielles répondant aux besoins spécifiques de chaque secteur d’activité. 
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1.1.3 Politiques énergétiques mises en place 
Afin de diversifier les modes de production d’énergie primaire et de limiter leur impact sur 
l’environnement, un Plan-Climat a été adopté par la Commission Européenne le 23 janvier 
2008 (via les directives 2009/29/CE, 2009/30/CE et 2009/30/CE). Dans le cadre de la future 
directive cadre Énergie Renouvelables, la France ainsi que ses partenaires européens se sont 
fixés des objectifs ambitieux via l’engagement « 3×20 » pour l’horizon 2020 : 
- Réduction de 20 % des émissions de gaz à effet de serre par rapport à celles produites 
en 1990 ; 
- Réduction de 20 % de la consommation totale en énergie primaire ; 
- Augmentation à 20 % de la part d’énergie primaire issue des filières de production 
d’énergies renouvelables, dont 10 % issu de la filière bio-carburant. 
L’une des filières de production les plus prometteuses est certainement celle permettant la 
valorisation du potentiel énergétique contenu au sein de solides partiellement organiques. En 
effet, l’utilisation à grande échelle de ressources biosourcées à des fins énergétiques 
permettrait de diminuer l’impact global des filières de production. La préservation de 
l’équilibre du cycle carbone à l’échelle de la planète aurait pour conséquence de limiter la 
participation des activités humaines dans l’augmentation de la concentration en gaz à effet de 
serre de l’atmosphère. 
La biomasse possède un fort potentiel de développement et plus particulièrement en France : 
parmi les plus importants d’Europe, les massifs forestiers occupent environ 30 % du territoire 
français. De plus, la quantité de biomasse totale disponible en France augmente d’année en 
année : seulement 59 millions de m3 de biomasse sont récoltés chaque année sur les 98 
millions de m3 qui poussent réellement. De plus, les ressources en biomasse sont diverses et 
variées : elles peuvent provenir de cultures dédiées à une utilisation énergétique, de sous-
produits de l’industrie du bois ou encore des déchets issus de l’industrie agricole. 
Des appels à projet ont été lancés au niveau national et régional afin de soutenir ce 
développement de nouvelles installations industrielles de valorisation de déchets organiques, 
lesquelles permettraient, selon l’ADEME, la création de plus de 10 000 emplois locaux. De 
même, la mise en place de crédits d’impôt lors du renouvellement d’appareils de chauffage 
individuels cherche à accentuer l’intérêt des particuliers vis-à-vis de la valorisation thermique 
de la biomasse en tant que solution de chauffage des habitations. 
1.1.4 Valorisation de la biomasse 
Les différentes méthodes de valorisation de la biomasse cherchent avant tout à soutirer et 
convertir le potentiel énergétique du solide traité par la production d’une phase gazeuse, 
liquide ou solide afin de simplifier leur utilisation. Aux trois principales filières de conversion 
existantes correspondent une ou des spécificités propres au type de biomasse traitée. 
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1.1.4.1 Le traitement physico-chimique : 
Ce traitement est utilisé pour la biomasse de type oléagineuse telle que le tournesol, le colza 
ou encore le miscanthus. Ce type de procédé permet d’extraire une huile végétale à fort 
pouvoir calorifique, appelé Huile Végétale Carburant (HVC). Pour être utilisée comme additif 
aux carburants traditionnels, ces huiles sont nécessairement estérifiées avec soit de l’éthanol 
soit du méthanol. 
Il est important de distinguer les biocarburants de première génération, issus des cultures 
normalement destinées à l’alimentation, des biocarburants de seconde génération produit à 
partir de la fraction non comestibles de la biomasse telle la cellulose ou la lignine. 
L’extraction de ces huiles peut se faire par action mécanique : une fois nettoyée et séchée, la 
biomasse est pressée afin de récupérer une phase liquide (huile trouble) et une phase solide 
(tourteaux). L’huile produite doit être ensuite décantée et filtrée afin d’éliminer la totalité des 
impuretés solides présentes, dont le diamètre est compris entre 10 et 1 µm. 
L’huile végétale peut être aussi extraite par action chimique : un solvant (par exemple de 
l’hexane) est mélangé avec la biomasse conditionnée. Après une étape de filtration, la phase 
liquide obtenue est distillée : le solvant et les huiles sont alors récupérés séparément. Les 
unités industrielles existantes ont une production maximale de 50 tonnes d’huile par jour. 
1.1.4.2 Le traitement biochimique : 
Ce mode de valorisation regroupe par exemple les procédés de fermentation et de digestion 
anaérobique. La biomasse traitée par fermentation doit être nécessairement riche en glucides 
pour être facilement hydrolysable, comme par exemple les céréales, la betterave sucrière, ou 
encore la canne à sucre. 
La digestion anaérobique produit par la dégradation biologique de la biomasse solide un 
mélange de CH4 et CO2. Les rendements atteignent au mieux environ 0,4 Nm
3 par 
kilogramme de solide traité. La concentration molaire en CH4 de ce biogaz est comprise entre 
50 et 75 % suivant la nature chimique de la matière organique digérée [1]. La température du 
milieu réactionnel est comprise entre 35 et 40°C, le temps de séjour de la biomasse au sein du 
digesteur varie de 15 à 20 jours. 
La fermentation revient à tout d’abord hydrolyser les sucres contenus dans la biomasse, 
avant de les faire fermenter à l’aide de levures spécifiques dans l’optique de produire divers 
alcools. Après des étapes de séparations (membranes ou distillation), l’alcool peut être utilisé 
pour produire de l’électricité ou de la chaleur. 
Le développement de cette filière est limité du fait de sa concurrence avec l’industrie agro-
alimentaire. La solution serait de pouvoir utiliser facilement un type de biomasse riche en 
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cellulose comme matière première, mais à l’heure actuellement de tels procédés ne sont pas 
encore viables économiquement. 
1.1.4.3 Le traitement thermochimique : 
Le traitement thermochimique est sans nul doute la méthode de conversion de la biomasse la 
plus étudiée actuellement, et regroupe les procédés de combustion, de pyrolyse et de 
gazéification. Ces traitements nécessitent l’utilisation d’une biomasse contenant des quantités 
importantes de cellulose et de lignine, comme par exemple le bois de chauffe, la paille, ou 
bien les résidus verts. 
La présence d’oxygène en son sein confère à ce type de biomasse un Pouvoir Calorifique 
Inférieur (PCI) plutôt faible : afin d’améliorer son potentiel énergétique, la biomasse traitée 
est alors convertie sous l’effet de la chaleur en charbon, en huiles et en gaz suivant les 
procédés utilisés. La composition et les propriétés physico-chimiques des produits dépendent 
du type de procédé de transformation et des conditions opératoires utilisées. Le rapport 
stœchiométrique du procédé (rapport entre la quantité d’agent oxydant réellement injectée et 
celle théorique nécessaire pour une combustion totale) permet de caractériser les trois types 
de traitements thermochimiques. 
Les procédés de pyrolyse utilisent un gaz inerte comme agent de chauffe et produisent une 
phase liquide (appelée huile de pyrolyse), une phase solide (appelé charbon) ainsi qu’une 
phase gaz. La pyrolyse lente, réalisée à basse température, génère majoritairement du 
charbon alors que la pyrolyse rapide à haute température produit plutôt des huiles et du gaz.  
La gazéification utilise la chaleur de combustion d’une petite partie de la biomasse traitée 
pour gazéifier l’ensemble de la biomasse restante. La quantité d’agent oxydant est donc 
amenée à varier afin de minimiser la quantité de chaleur produite par cette oxydation 
partielle. Les conditions opératoires sont parfois très différentes d’un procédé à l’autre : la 
température du milieu peut atteindre plus de 1000°C et la pression du milieu réactionnel peut 
varier de 1 à 20 bars. 
La combustion, quant à elle, n’est ni plus ni moins que l’oxydation totale de la biomasse 
traitée. Ce traitement impose généralement l’utilisation sur site de la chaleur produite : les 
installations de ce type sont les plus couramment utilisées car elles ne nécessitent pas un 
investissement financier important et leur fonctionnement reste simple. L’agent oxydant est 
injecté en excès afin d’assurer l’oxydation totale de la partie carbonée du solide. Les 
rendements électriques des installations de combustion sont faibles, et oscillent autour de 20-
25 %. 
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1.1.5 Conclusion 
La partie « Contexte énergétique » a permis de mieux comprendre l’intérêt grandissant des 
industriels quant à la valorisation énergétique des solides carbonés. Du fait de l’épuisement 
des ressources fossiles et du caractère renouvelable de la biomasse, les diverses filières de 
valorisation de cette ressource sont promises à un fort développement dans les prochaines 
années. Dans le cadre de l’étude du réacteur pilote Turboplasma, la prochaine partie 
s’intéressera plus particulièrement aux procédés de gazéification : actuellement en pleine 
phase de développement, la gazéification permet de convertir efficacement le potentiel 
thermochimique d’un combustible solide en un gaz de synthèse potentiellement valorisable à 
l’échelle industrielle. 
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1.2 Procédés de gazéification 
1.2.1 Contexte et Intérêts 
1.2.1.1 Historique 
Au début du XIXème siècle en Europe, la révolution industrielle provoqua une augmentation 
conséquente des besoins énergétiques : face aux problèmes liés à l’approvisionnement, à la 
distribution et au stockage de combustibles solides (tels que le charbon, ou le bois), il a été 
nécessaire de développer la production de nouvelles formes d’énergie : l’utilisation d’un gaz 
issu du traitement thermique de solides carbonés, appelé « gaz de ville » a semblé être la 
meilleur alternative et s’est rapidement généralisée pour l’éclairage public des grandes villes 
européennes, pour la cuisson et le chauffage chez les particuliers, etc. La production de ce gaz 
était alors principalement assurée par des réacteurs discontinus de pyrolyse et des procédés 
de type « Water Gas » (reformage à la vapeur). 
Au début du XXème siècle, l’intérêt de l’industrie chimique pour ce gaz de ville permit 
d’acquérir des nouvelles connaissances sur la chimie réactionnelle mise en jeu lors de la 
gazéification de matière organique. La modernisation des réacteurs existants qui en découla 
participa, entre autres, à la hausse de production mondiale d’ammoniac et de méthanol. 
Durant les années 1920, les avancées technologique, notamment sur la liquéfaction de l’air, 
rendit possible l’apparition des premiers procédés de gazéification fonctionnant en continu : le 
gazéifieur à lit fluidisé Winkler en 1926, le gazéifieur pressurisé à lit fixe Lurgi en 1931, ou 
encore le gazéifieur à flux entraîné Koppers-Totzek dans les années 1940.  
La 2nde guerre mondiale amena un nouvel essor de la gazéification : faute de ressources 
naturelles en hydrocarbures suffisantes, l’Allemagne s’est vue contrainte d’utiliser 
massivement cette technologie, associée à la synthèse Fischer-Tropsch, afin de produire 
industriellement du carburant de synthèse liquide à partir de charbon. Du fait de l’embargo 
international à son encontre pour cause d’Apartheid, l’Afrique du Sud se tourna elle aussi 
vers une production massive de carburant de synthèse (à l’aide de la compagnie Sud-
Africaine SASOL). L’importance de cette filière de production de carburant liquide déclina 
suite à l’amélioration des techniques d’extraction et à la découverte de nouveaux gisements 
de pétrole et de gaz naturel à travers le monde. 
En parallèle, l’agriculture intensive se développa à partir des années 1970 : par conséquent les 
besoins en fertilisant et donc en ammoniac s’intensifièrent. Le reformage à la vapeur du gaz 
naturel est devenu alors l’unique mode de production capable de supporter cette 
augmentation brutale de la demande. Les filières de production d’ammoniac mais aussi de 
méthanol et d’hydrogène devinrent fortement dépendantes aux ressources en hydrocarbures 
fossiles. De nouveaux réacteurs de gazéification virent toutefois le jour : certes moins utilisés 
que les installations de reformage à la vapeur et généralement de petite puissance, ils 
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permettaient de répondre de manière adéquate et autonome aux besoins en gaz à l’échelle 
locale. 
Le premier choc pétrolier de 1973 changea quelque peu la donne : la prise de conscience 
mondiale de l’épuisement inéluctable des ressources fossiles entraîna un regain d’intérêt pour 
la gazéification du charbon comme filière alternative de production d’énergie primaire. Des 
efforts importants ont été mis en œuvre par plusieurs compagnies industrielles internationales 
pour redynamiser ce secteur, elles ont ainsi permis de moderniser certains procédés élaborés 
au début du XXème siècle : 
- En partenariat avec British Gas, Lurgi a développé une nouvelle version de son 
réacteur à lit fixe [2] ; 
- Koppers et Shell ont remodelé le gazéifieur à flux entraîné pour qu’il puisse 
fonctionner à haute pression (réalisation des réacteurs Prenflo et Shell Coal 
Gasification Process) [3] ; 
- Rheinbraum a fait évoluer le réacteur Winkler HTW lui permettant de travailler à 
des températures plus élevées [4] ; 
- La compagnie Texaco, quant à elle, a modifié la géométrie de son réacteur pour être 
capable de traiter non seulement les huiles résiduelles pétrolières mais aussi les 
particules solides de charbon [5]. 
Durant les dix dernières années, la gazéification est, de nouveau, au centre de toutes les 
attentions : l’augmentation du prix de ressources fossiles couplée à la problématique du 
traitement des déchets a poussé les industriels à se tourner vers la gazéification de solides 
carbonés (biomasse, déchets organique). L’intérêt de cette technologie est avant tout de 
valoriser la fraction organique du solide par l’obtention d’un gaz de synthèse dont l’impact 
sur l’environnement est limité. 
1.2.1.2 Intérêt de la gazéification 
Durant la gazéification d’un solide, l’oxydation partielle de la fraction carbonée de ce dernier 
est contrôlée par l’injection en plus ou moins grande quantité d’agent oxydant dans le 
réacteur de gazéification. Le rapport stœchiométrique est le rapport entre  la quantité d’air 
réellement injectée et celle théorique nécessaire à la combustion stœchiométrique du solide. 
Ce rapport oscille généralement entre 30 % et 50 % au sein d’un gazéifieur. 
L’intérêt de la gazéification réside dans le fait que le gaz ainsi produit possède un pouvoir 
calorifique non négligeable : les installations modernes de gazéification utilisent seulement 25 
à 15 % de l’énergie thermochimique potentielle du carbone contenu dans solide traité pour 
produire un mélange gazeux composé principalement d’H2 et de CO : l’énergie potentielle de 
cette phase gazeuse représente donc 75 à 85 % de celle stockée initialement. De plus, le gaz 
combustible produit se révèle être plus facilement transportable et donc stockable que 
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n’importe quel autre type de combustible solide. Les applications industrielles de ce gaz sont 
multiples :  
- la cogénération permet de générer de l’électricité en utilisant le gaz de synthèse 
produit dans des installations du type moteur à gaz, turbines à gaz ou encore turbines 
à vapeur. La chaleur issue des pertes thermiques est alors valorisée par la production 
de vapeur surchauffée. Le rendement global de ce type d’installation atteint alors 
85 % ; 
- La composition même du gaz de synthèse peut être modifiée via des réactions 
catalytiques : le CO et l’H2 peuvent être par exemple convertis en CH4. Le méthane 
synthétique possède alors des caractéristiques proches de celles du gaz naturel et peut 
être utilisé comme substitut de ce dernier pour le chauffage individuel ; 
- Les quantités de CO et H2 contenues dans le gaz de synthèse fait de ce dernier une 
ressource intéressante quant à l’approvisionnement en H2 des piles à combustible ainsi 
que pour la production de bio-carburants de seconde génération (via synthèse Fischer-
Tropsch). 
A. Potentiel de la gazéification 
Les processus physico-chimiques mis en jeu lors de la gazéification d’une charge solide sont 
nombreux et parfois complexes : les spécificités du réacteur de gazéification utilisé 
conditionnent la nature des transferts de chaleur et de matière entre les phases présentes 
mais aussi celle des mécanismes réactionnels homogènes et hétérogènes mis en jeu. 
La modélisation de l’ensemble des phénomènes intervenant lors gazéification d’une charge 
solide est donc extrêmement difficile et nécessite le développement de modèles pouvant être 
très détaillés. Des modèles simplifiés permettent néanmoins de déterminer le potentiel 
thermochimique d’une charge solide d’une composition chimique connue.  
À l’aide de l’hypothèse des équilibres thermodynamiques et en considérant le gazéifieur 
comme un réacteur parfaitement agité continue, l’outil numérique développé dans le cadre 
des travaux de thèse d’A. Deydier [6] permet de prédire la composition du gaz en sortie de 
réacteur en fonction de la nature de la charge solide traitée, du rapport stœchiométrique du 
milieu ainsi que de la température de travail du réacteur. Les résultats présentés dans les 
prochains paragraphes sont issus de cet outil. 
B. Nature du solide à gazéifier 
La composition chimique de la charge solide à traiter doit être définie. Dans le cadre de notre 
étude, cette charge combustible se révèle être un mélange de biomasse et de déchets 
organiques provenant du refus de tri des ordures ménagère. 
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L’analyse proche permet de déterminer les fractions de matière organique et de matière 
inertes ainsi que l’humidité initiale du combustible. L’analyse ultime, quant à elle, s’attache à 
définir plus précisément la composition chimique de la partie organique du combustible : 
cette dernière est principalement constituée de carbone, d’hydrogène, d’oxygène, d’azote. La 
Table 1 fournit les résultats de l’analyse proche et ultime du combustible traité au sein du 
gazéifieur à lit fluidisé. Ce gazéifieur, appelé KIWI, aura pour objectif de produire le gaz de 
synthèse qui sera épuré par la suite au sein de l’unité pilote Turboplasma de 300 kW. 
Table 1 - Composition du combustible entrant 
Combustible - KIWI 
Analyse proche  [%	] 6,8 	é [%	] 8,6 è	 [%	] 84.6 
Analyse ultime .,  ! [%	] 52,95 
  [%	] 6,27 
 " [%	] 40,43 
 # [%	] 0,35 
Une série de calculs d’équilibre cherchera à mettre en évidence l’influence de trois paramètres 
opératoires importants sur les propriétés physico-chimiques du gaz de synthèse produit. Ces 
paramètres seront : la température du milieu réactionnel qui sera amenée à varier de 700 à 
1600°C, le rapport stœchiométrique (ER) du milieu réactionnel qui oscillera entre 15 et 30 % 
et l’humidité du solide avant la phase de gazéification qui sera successivement réduite à 50 %, 
25 % et 0 % de la valeur de l’humidité initiale du solide en entrée de gazéifieur. 
C. Résultats et interprétations 
La Figure 8 montre l’évolution de la composition molaire du gaz de synthèse et de son PCI 
massique en fonction de la température du milieu réactionnel. La modification de cette 
température provoque des variations conséquentes au niveau de la composition du gaz : pour 
un solide n’ayant plus que 25 % de son humidité initiale, l’augmentation de la température 
implique une augmentation des fractions de CO et d’H2O, et une diminution des fractions 
d’H2 et de CO2. Ce constat s’explique par la réaction de « Water Gas Shift » qui régit les 
rapports entre les fractions en CO et en CO2 et entre les fractions en H2 et en H2O du milieu 
réactionnel. 
L’étude de la Figure 8 indique que le PCI du gaz de synthèse augmente rapidement à basse 
température (entre 700°C et 900°C) pour ensuite tendre vers une valeur limite (dans ce cas, 
5,8 MJ/kg). Cette brusque hausse du PCI s’explique par le fait qu’à basse température le 
réacteur ne peut gazéifier la totalité de la charge combustible : à une température de 650°C, 
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le rendement énergétique chaud de l’installation n’est que de 66,49 %, la fraction massique en 
matière organique du solide en sortie de gazéifieur est de 53,52 % et seulement 82,52 % du 
carbone initialement présent a été gazéifié. En travaillant à 700°C, le rendement énergétique 
croît et atteint les 83 %, la fraction en matière organique s’élève à 17 % et environ 96,85 % 
du carboné a été gazéifié. C’est à partir de 750°C que la totalité de la matière organique est 
gazéifiée, l’augmentation du PCI est alors plus lente et provient seulement de la variation de 
la composition du gaz. À noter que la réglementation en vigueur impose une fraction 
massique en matière organique en sortie de gazéifieur inférieure à 3 %. 
 
Figure 8 - Évolution de la composition molaire et du PCI en fonction de la température 
La Figure 9 représentant l’évolution du PCI en fonction de la stœchiométrie du milieu 
confirme les observations précédentes : le gaz produit par une gazéification dont la 
température de travail est inférieure à 750°C possède un PCI faible. L’augmentation est 
d’autant plus brusque que le solide est sec en entrée de gazéifieur. 
De plus, l’humidité du solide impacte directement le PCI du gaz : sachant que la quantité 
totale de N2 ne dépend que du débit d’agent gazéifiant injecté dans le réacteur, 
l’augmentation du PCI observée ne peut s’expliquer que par la diminution de la quantité 
totale de H2O présent dans l’enceinte du réacteur. Un combustible dont l’humidité est plus 
faible nécessite une quantité de chaleur moins importante lors de son séchage. Par 
conséquent, une plus grande quantité d’énergie issue de l’oxydation partielle du combustible 
est utilisée pour gazéifier la fraction organique de ce dernier. 
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La Figure 10 montre que l’ER du milieu réactionnel influe aussi sur le PCI du gaz de 
synthèse : comme dit précédemment, l’augmentation de l’ER se traduit par l’augmentation 
du débit d’agent gazéifiant, qui se trouve être dans notre cas de l’air. Ceci entraîne 
logiquement une augmentation de la quantité de N2 présent dans le réacteur, et par 
conséquent une baisse sensible du PCI. 
 
Figure 9 - Évolution du PCI d'un gaz en fonction de la température de gazéification 
 
Figure 10 - Évolution du PCI en fonction de la stœchiométrie du milieu réactionnel 
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La diminution du PCI du gaz sortant peut s’expliquer d’une autre manière : lorsque l’ER 
augmente, une quantité plus importante d’O2 réagit avec des composés gazeux tels que l’H2 
ou le CO et conduit à la formation d’H2O et de CO2. Or ces produits de réaction ont peu 
d’intérêt d’un point de vue thermochimique. De plus, la quantité de chaleur produite est 
supérieure à celle nécessaire à la gazéification totale du combustible. Le potentiel énergétique 
du gaz est alors fortement réduit et le gazéifieur tend à se comporter comme un simple 
réacteur de combustion. La Figure 11 confirme cette remarque : la présence accrue d’agent 
gazéifiant au sein du gazéifieur provoque une diminution de la fraction molaire du CO et de 
l’H2 ainsi qu’une augmentation de celle du CO2 et del’H2O. 
Idéalement, la gazéification d’une charge carbonée doit trouver le meilleur compromis 
possible entre la température de travail du réacteur et la composition du gaz en sortie. Plus 
la température de travail est faible, moins  les coûts d’achat (technologie de gazéifieur plus 
simple à mettre en œuvre) et de fonctionnement (diminution des pertes thermiques) sont 
élevés. Toutefois, comme il l’a été présenté auparavant, la température doit être 
suffisamment importante pour permettre à la totalité du carbone solide contenu dans la 
charge d’être gazéifiée mais aussi pour obtenir la composition optimale du gaz en sortie. 
 
Figure 11 - Évolution de la composition molaire du gaz en fonction de l’ER 
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1.2.2 Principes de la gazéification 
La gazéification se résume donc par l’oxydation d’une partie du combustible solide à l’aide 
d’un agent oxydant (air, mélange d’O2 et de H2O). La chaleur dégagée par la combustion 
d’une partie du solide fournit alors l’énergie suffisante pour activer les réactions de 
gazéification au sein du réacteur. Une fois le combustible entièrement séché, le processus de 
gazéification se décompose en deux étapes : 
- La première étape, la pyrolyse, conduit à la production sous l’effet de la chaleur d’un 
mélange de matières volatiles constitué de gaz permanents tel que du CO de l’H2 du 
CO2, de composés carbonés gazeux condensables, aussi appelés goudrons, et de 
particules solides de résidus carbonés. Durant cette première étape, la température du 
milieu est comprise entre 300 et 700°C ; 
- L’étape suivante, la gazéification, permet l’attaque chimique des produits issus de la 
phase de pyrolyse par l’agent gazéifiant à des températures comprises en 800 et 
1200°C. Étant donné que le combustible solide est introduit en excès par rapport à 
l’agent gazéifiant, cette étape peut être considérée comme une oxydation partielle. 
L’étape de gazéification fait intervenir un ensemble de réactions hétérogènes entre les 
particules solides de combustibles et l’agent gazéifiant. La gazéification d’une particule 
comprend généralement trois étapes : 
- Transport de matière et de chaleur extra-particulaire : les réactifs gazeux et la chaleur 
sont transférés du milieu continu réactionnel vers la surface de la particule à gazéifier 
en traversant sa couche limite ; 
- Transport de matière et de chaleur intra-particulaire : les réactifs gazeux sont 
transférées à l’intérieur de la particule au sein de son réseau poreux et la chaleur par 
conduction ; 
- Réaction chimique : les réactifs gazeux et solides réagissent au sein des pores de la 
particule. 
 
Figure 12 - Schéma de la gazéification d’une particule de combustible 
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Par conséquent, le taux de conversion n’est donc pas seulement dépendant des cinétiques 
chimiques hétérogènes, mais peut être aussi conditionné par la qualité des transferts de 
matière et de chaleur externes / internes à la particule. Trois régimes de réaction peuvent 
être définis en fonction du niveau thermique du milieu réactionnel (cf. Figure 13). 
La cinétique des réactions hétérogènes dépend fortement du niveau thermique du milieu. 
Pour des températures faibles, les transferts sont suffisamment rapides devant les cinétiques 
des réactions. La vitesse de réaction est contrôlée par la cinétique chimique : le système est 
alors en régime chimique (Zone 3). 
Lorsque les températures deviennent plus importantes, les cinétiques augmentent, tout 
comme la consommation en réactifs. Suivant le type de gazéifieur, le transfert de matière 
intra-particulaire ou extra-particulaire peut devenir insuffisant pour renouveler correctement 
les réactifs gazeux au sein des pores de la particule. Le système réactionnel est en régime 
transitoire (Zone 2).  
Pour de hautes températures, les cinétiques chimiques sont suffisamment rapides pour ne plus 
avoir d’influence sur la vitesse de réaction. Les transports de matière intra ou extra 
particulaires peuvent alors devenir limitant. Si le transport de matière extra particulaire 
n’est, par exemple, pas suffisant pour assurer le renouvellement des réactifs consommés, une 
couche appauvri en réactif apparaît autour de la particule et limite la vitesse de réaction. Le 
transfert de chaleur influence aussi la vitesse de réaction : les réactions de gazéification sont 
endothermique et ont donc besoin d’un apport de chaleur. De plus, il existe parfois un 
phénomène de concurrence entre le transport des réactifs gazeux et l’évacuation des produits 
de réaction. Le système réactionnel est alors en régime diffusionnel (Zone 1). 
 
Figure 13 - Régimes d'une réaction hétérogènes en fonction de la température 
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Il est intéressant de noter que la nature chimique de l’agent gazéifiant peut être amenée à 
varier suivant la technologie de gazéifieur utilisée, suivant la nature du solide à traiter, ou 
encore suivant la composition du gaz produit désirée. L’agent gazéifiant est généralement 
composé d’air, d’O2 ou/et d’H2O. La vapeur d’eau a un effet modérateur : la dilution de 
l’agent oxydant favorise les réactions de réduction généralement plus lentes que celles 
d’oxydation. La gazéification de matière organique produit essentiellement du CO, de l’H2, de 
CO2 et de l’H2O. Il est important de noter qu’une part variable de composés hydrocarbonés 
condensables est également produite. Le gaz en sortie de gazéifieur prend le nom générique de 
« gaz de synthèse ». 
Comme il l’a été démontré, le PCI d’un gaz de synthèse dépend de la nature du solide traité, 
mais surtout de la nature de l’agent gazéifiant. En reprenant la classification utilisée par 
Fromentin et al. [7], l’utilisation d’un mélange Air/H2O conduit à l’obtention d’un gaz dit 
« pauvre » : du fait de la présence en quantité importante de N2, le PCI du gaz est alors 
inférieur à 8 MJ/Nm3. Au contraire, l’utilisation d’un mélange d’O2 et de H2O permet de 
s’assurer que le gaz de synthèse aura un contenu énergétique « moyen ». Son PCI oscillera 
alors entre 8 et 18 MJ/Nm3. Un gaz est considéré à contenu énergétique « élevé » lorsque son 
PCI est supérieure à 25 - 35 MJ/Nm3. 
1.2.3 Procédés de gazéification 
1.2.3.1 Généralités 
De nombreuses technologies de gazéifieur ont été développées et peuvent être classées en 
fonction de leur mode de chauffage, ou de leur fonctionnement interne. Les gazéifieurs dits 
autothermiques utilisent exclusivement la chaleur libérée par l’oxydation partielle de la charge 
solide à traiter. Les gazéifieurs dits semi-autothermiques fonctionnent d’une manière 
légèrement différente : dans l’optique d’augmenter la production de H2 et CO, une source 
externe de chaleur est utilisée afin de craquer la totalité du CH4 et par la même occasion une 
partie des goudrons potentiellement présents. Quant aux gazéifieurs dits allothermiques, ils 
fonctionnent uniquement avec des sources de chaleur externes (utilisation de torche à plasma 
dans le programme GALACSY). L’absence d’injection d’O2 permet de réguler de manière 
optimale l’apport en énergie pour maximiser les quantités de H2 et CO contenu dans le gaz de 
synthèse. 
Les gazéifieurs peuvent aussi se différencier du point de vue des conditions opératoires 
(température, pression, etc.), de la méthode d’introduction du combustible ou de celle 
d’évacuation des cendres. Il existe trois grands types de technologies de gazéifieur [8]: les 
gazéifieurs à lit fixe (contre-courant et co-courant) représentant 42 % des installations dans 
le monde ; les gazéifieurs à lit fluidisé représentant seulement 2 % des installations ; les 
gazéifieurs à lit entraîné regroupant 56 % des installations. 
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1.2.3.2 Gazéification à lit fixe 
Deux types des gazéifieurs à lit fixe existent [9] : 
- des gazéifieurs co-courant où le solide à traiter et l’agent oxydant sont introduits en tête 
du réacteur. D’une puissance inférieure à 5 MWth, ce type de réacteur produit très peu 
de goudrons ; 
- des gazéifieurs contre-courant où l’injection de solide se fait en tête de réacteur. L’agent 
oxydant remonte de bas en haut (à contre-courant). Ce type de réacteur développe des 
puissances d’une vingtaine de MWth et produit une quantité non-négligeable de 
goudrons. 
Comme l’illustre la Figure 14, le fonctionnement d’un gazéifieur à lit fixe contre-courant est 
relativement simple : le lit est alimenté par un flux descendant de combustible solide, il est 
ensuite traversé par un courant ascendant d’agent gazéifiant. 
Ce type de gazéifieur est utilisé pour le traitement de particules solides à forte granulométrie. 
Si les particules solides sont trop fines, alors il faut chercher à les agglomérer préalablement 
pour éviter qu’elles ne soient emportées par le courant d’agent oxydant au sein du gaz de 
synthèse produit. 
 
Figure 14 - Schéma du fonctionnement d'un gazéifieur à lit fixe 
Le gaz de synthèse ainsi produit contient un mélange de goudrons et de particules fines telles 
que les particules de résidus carbonées ou les suies. Aux vues de la granulométrie des 
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particules et des vitesses de gaz, le gazéifieur à lit fixe a la particularité de produire une 
quantité de cendres volantes inférieure à celle produite par d’autres types de gazéifieur [10]. 
Afin d’éviter la formation de chemins préférentiels au sein du lit de combustible, il est 
important de vérifier que la perméabilité de ce dernier soit suffisante et homogène : en 
d’autres termes, la répartition granulométrique doit être homogène et les particules solides ne 
doivent pas s’agglomérer naturellement. 
Le fonctionnement interne d’un gazéifieur à lit fixe permet de définir quatre grandes zones 
qui regroupent, pour chacune d’entre elles, des phénomènes thermochimiques qui lui sont 
propres [11] : 
I - Zone de cendre : 
Les cendres inertes s’accumulent dans la partie basse du lit, et permettent de préchauffer le 
courant ascendant d’agent oxydant ; 
II - Zone d’oxydation : 
Une partie organique des particules s’oxyde : la production de CO2 et d’H2O devient 
importante, elle est accompagnée par la formation d’autres composés chimiques de nature 
différente suivant la composition de la charge solide traitée. La quasi-totalité de l’O2 du 
milieu est consommée lors de cette étape ; 
III - Zone de réduction : 
Des réactions de réduction entre le carbone solide non oxydé et le CO2 ainsi que le H2O ont 
lieu et conduisent à la formation de CO et de H2. Étant donné le caractère endothermique de 
ces réactions, la température du lit dans cette zone diminue logiquement et se stabilise vers 
950°C ; 
IV - Zone de préchauffe et de pyrolyse : 
L’échange thermique entre l’agent gazéifiant provenant de la zone de réduction et les 
particules solides récemment introduites dans le réacteur permet le largage de diverses 
espèces volatiles contenues dans les particules combustibles. Une fois cette étape passée, ces 
particules sont alors appelées particules de résidus carbonés. Le diamètre moyen des 
particules de résidus carbonés est généralement un peu plus élevé que celui des particules de 
combustible initiales : l’éjection rapide des espèces volatiles a pour effet d’augmenter leur 
porosité mais aussi leur diamètre. La majorité des particules de résidus carbonés et une partie 
des espèces volatiles sont ensuite pyrolysés au sein de cette même zone. En sortie d’un 
gazéifieur à contre-courant, la température du gaz de synthèse oscille alors entre 450°C et 
650°C [12]. 
L’humidité des particules solides entraîne parfois la formation d’agglomérats non voulus de 
cendres et de carbone solide non oxydé, appelé aussi imbrûlés ou mâchefers. Il faut alors 
contrôler la température de la zone III et s’assurer qu’elle reste inférieure à la température de 
fusion des cendres. Cette dernière est parfois difficile à déterminer puisqu’elle dépend 
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directement de la composition chimique du combustible qui est amenée à varier au cours du 
temps. 
Le développement de la gazéification à lit fixe co-courant s’est fortement accentuée ces 
dernières années [13] : il s’agit généralement d’installations de petite puissance, l’agent 
gazéifiant et le combustible sont introduits tous deux en tête du gazéifieur. La quasi-totalité 
des goudrons est détruite par craquage thermique, et les produits de cette dégradation sont 
par la suite oxydés en traversant la zone chaude située en bas du réacteur, juste avant la 
sortie. Le nettoyage de ces gaz s’avère être peu coûteux puisqu’ils ne contiennent que très peu 
de goudrons et autres particules fines. 
Les installations industrielles existantes peuvent avoir des conditions opératoires variées : le 
procédé BG Lurgi [14] utilise un gazéifieur à lit fixe contre-courant à double parois 
fonctionnant à haute pression (30 bar) : la température du milieu réactionnel est de 1200°C 
et celle du gaz de synthèse produit d’environ 500°C. Pour ce qui est des gazéifieurs à lit fixe 
fonctionnement à co-courant, la société Xylowatt a développé le gazéifieur NOTAR : la 
température de la zone d’oxydation est de 1200°C, et permet de détruire près de 99,95 % des 
goudrons formés lors de la gazéification. La concentration en impuretés du syngaz produit est 
inférieure à 50 mg/Nm3. 
1.2.3.3 Gazéification à lit fluidisé 
La fluidisation des particules du lit est provoquée par de multiples injections de l’agent 
oxydant. Le débit de l’agent oxydant doit donc être calculé en fonction des caractéristiques 
physiques des particules de combustible à traiter (cf. Figure 15). 
Les gazéifieurs à lit fluidisé sont utilisés principalement pour le traitement thermique de 
particules de combustible solides d’une granulométrie comprise entre 2 et 6 mm [15]. La mise 
en suspension des particules implique des mouvements rapides et aléatoires : il y a donc une 
homogénéisation du milieu au niveau de la température, de la pression et de la répartition 
solide/gaz. Les échanges d’énergie et de masse sont favorisés par cette agitation permanente 
entre les particules de biomasse à traiter et celles déjà gazéifiées. La zone réactionnelle du 
gazéifieur est alors considérée comme parfaitement agitée. 
Il est important de remarquer que le temps de séjour des particules à traiter peut varier de 
façon non négligeable dans le réacteur : lorsque les conditions opératoires sont optimisées, 
près de 5 % en masse des particules entrantes sortent du réacteur sans avoir été gazéifiées. 
C’est pourquoi, en sortie de gazéifieur, le gaz de synthèse passe nécessairement à travers un 
système de séparation (généralement un cyclone) : ceci permet de récupérer les particules 
entraînées afin de les réinjecter par la suite dans le réacteur. 
La fluidisation des particules améliore sensiblement les échanges thermiques entre les phases : 
l’échauffement rapide des particules permet de faciliter le dégagement rapide des espèces 
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volatiles. Ces dernières seront par la suite partiellement oxydées et/ou craquées en tête de 
réacteur.  
 
Figure 15 - Schéma du fonctionnement d'un gazéifieur à lit fluidisé 
Il s'avère que la phase de pyrolyse des espèces volatiles se fait tardivement au niveau de la 
partie haute du réacteur, la teneur en aromatiques condensables du gaz de synthèse peut 
donc se révéler être relativement élevée : toutefois leur concentration reste largement 
inférieure à celle d’un gaz issu d’un gazéifieur à lit fixe. 
Les procédés utilisant cette technologie sont nombreux : le procédé HT Winkler a été 
amélioré en terme de température (1000°C) et de pression (25 bar) : un gazéifieur de ce type 
est utilisé en Finlande pour la production d’ammoniac [15] ; le procédé KRW , utilisé par la 
compagnie M. W. Kellogg, met en rotation le lit fluidisé par une injection spécifique du 
combustible et de l’agent oxydant, la température de fonctionnement est de 850°C à 1050°C 
pour une pression de 20 bar [16]. 
1.2.3.4 Gazéifieur à flux entraîné 
La technologie de gazéifieur à flux entraîné n’a été développée que récemment et son mode de 
fonctionnement peut varier sensiblement d’une installation industrielle à l’autre. Ce type de 
réacteur a la particularité de mélanger en tête de réacteur des particules solides sous forme 
pulvérulente (ou sous forme de boue) à l’agent gazéifiant, un apport d’énergie extérieur 
permet de s’assurer de la bonne oxydation du mélange (cf. Figure 16). 
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Durant la phase d’oxycombustion, le débit d’agent gazéifiant est ajusté de manière à 
permettre la réduction rapide des espèces gazeuses au contact du carbone solide non oxydé. 
Les températures atteintes permettent aux cendres de se liquéfier sur les parois du réacteur et 
ainsi protègent les réfractaires garnissant le réacteur. L’évacuation des cendres, toujours en 
phase liquide, se fait dans la partie basse du gazéifieur. À noter qu’un additif peut être 
injecté afin d’ajuster la température de fusion des cendres [15]. 
Le gaz de synthèse ainsi produit ne contient pas d’impuretés car les espèces volatiles 
contenues dans les particules de combustible ont été libérées dans la zone où la concentration 
en O2 et la température sont importantes, ce qui provoque une dégradation et/ou oxydation 
totale de ces derniers [12]. 
Ce type de gazéifieur permet à la zone réactionnelle d’atteindre de très hautes températures. 
Dans le cas d’un gazéifieur pressurisé, la température du milieu est généralement supérieure à 
1700°C : de tels niveaux thermiques permettent de convertir entièrement la partie organique 
des particules solides. 
 
Figure 16 - Schéma du fonctionnement de gazéifieur à flux entraîné 
Cependant, les très hautes températures existantes au sein du gazéifieur imposent un 
refroidissement du gazéifieur pour s’assurer son intégrité ainsi que celui du gaz de synthèse en 
sortie pour faciliter son utilisation. Il existe deux principales méthodes pour refroidir le 
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gazéifieur : par film de cendres liquides (procédé Siemens GSP/Noell) sur les parois ou par 
circulation d’eau (réacteur à double enveloppe), permettant donc la production de vapeur 
haute et moyenne pression (procédés MHI et Shell SCGP)[12]. 
Différentes versions de gazéifieurs à lit entraîné existent : le procédé GE-Texaco utilisant de 
l’oxygène pur comme agent oxydant, les procédés de type GE-Quench qui ont la particularité 
d’injecter de la vapeur d’eau dans le milieu réactionnel [8]. 
1.2.4 Conclusion 
Cette seconde partie avait pour but de présenter d’une manière globale l’ensemble des 
procédés de gazéification de solide organique et leurs spécificités. Dans le cadre de notre 
étude, le gaz de synthèse sera produit à l’aide d’un gazéifieur à lit fluidisé (gazéifieur KIWI) 
utilisant un mélange de biomasse et de refus de tri d’ordures ménagères : les caractéristiques 
physico-chimiques du gaz issu de ce gazéifieur devront être donc prises en compte lors de la 
conception ou du dimensionnement d’une unité de traitement du gaz produit. Il sera 
intéressant de définir et comparer les limites technologiques des traitements d’épuration et de 
filtration classique afin de souligner l’intérêt de l’unité de traitement Turboplasma proposée 
par Europlasma. 
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1.3 Épuration du gaz de synthèse 
1.3.1 Caractérisation du gaz  
La nature chimique des flux entrants et sortants d’un procédé de valorisation thermique de la 
biomasse varient suivant la technologie de réacteur utilisée. La Figure 17 regroupe les 
phénomènes mis en jeu lors de la pyrolyse de particules de biomasse [17] : les processus de 
transformation ainsi que les nombreuses interactions existantes entre les phases solides, 
liquides et gazeuses rendent la caractérisation des flux parfois compliquée. 
 
Figure 17 - Produits observés lors de la pyrolyse de biomasse [17] 
D’une manière générale, la phase gazeuse produite lors d’une pyrolyse ou d’une gazéification 
est constituée de gaz permanents, de vapeurs condensables et d’une phase solide dispersée. 
Les gaz permanents valorisables sont majoritairement le CO, le H2 et le CH4. Leur fraction 
respective dépend de la nature du solide à traiter et des conditions opératoires utilisées lors 
de la gazéification, comme l’indique la Table 2 qui compare la composition d’un premier gaz 
issu d’une gazéification à l’air et d’un second gaz provenant d’une gazéification à l’O2. 
Table 2 - Fraction molaire moyenne des constituants valorisables [18] 
Constituant 
Gazéification à l’air - [%mol] Gazéification à l’O2 - [%mol] 
MIN. MAX. MIN. MAX. 
H2 11 15 40 560 
CO 12,5 19 20 25 
CO2 14 19 25 35 
CH4 2 4 0 1 
D’autres composés gazeux sont produits lors de la gazéification et doivent donc être traités : 
le chlorure d’hydrogène HCl, le sulfure d’hydrogène H2S ou encore l’ammoniac NH3. De plus, 
des métaux lourds peuvent être aussi présents dans des proportions variables. La Table 3 
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présente les constituants gazeux susceptibles d’être formés en milieu réactionnel oxydant 
(pour le cas de l’incinération) et en milieu réactionnel réducteur (pour le cas de la 
gazéification). Les noms écrits en gras représentent les espèces chimiques majoritairement 
produites. 
Table 3 - Liste des constituants principaux formés suivant le type de milieu [18] 
Constituant En milieu oxydant En milieu réducteur 
Soufre - S SOx H2S / COS / CS2 
Azote - N NOx N2 / HCN / NH3 
Chlore - Cl HCl HCl / NaCl / KCl / PbCl2 
Plomb - Pb PbO / PbCl2 PbS / PbCl2 
Mercure - Hg HgO / HgCl2 HgO / HgCl2 / HgS 
Le caractère réducteur de la gazéification évite toute production d’oxydes d’azote (NOx) ou 
d’oxydes de soufre (SOx). De plus, le gaz issu d’un gazéifieur ne contient ni de dioxines, ni de 
furanes. 
La présence de vapeurs condensables est quant à elle problématique : ces constituants sont 
responsables du caractère « agressif » du gaz de synthèse : condensation au niveau des parties 
froides du réacteur, usure prématurée et risque de corrosion des unités en aval du gazéifieur. 
Ces vapeurs peuvent être aussi à l’origine de la présence de coke et de suies au sein du gaz de 
synthèse par cokage ou polymérisation, d’où un risque évident de colmatage. La nature des 
vapeurs condensables sera plus particulièrement étudiée par la suite. 
Le gaz de synthèse contient aussi une phase solide dispersée. Leur réactivité dépend des 
caractéristiques du réacteur : les particules inertes peuvent être soit des particules de 
combustible totalement gazéifiées emportées par le gaz de synthèse en sortie de réacteur soit 
des particules de suie issues de la polymérisation d’espèces condensables alors que les 
particules réactives, contenant une fraction importante de carbone, sont issues de la 
fragmentation des particules de combustible lors de l’expulsion des espèces volatiles durant la 
phase de pyrolyse. 
Du fait de sa fraction importante en H2 et en CO, le gaz de synthèse est souvent considéré 
comme un substitut de choix aux énergies fossiles : comme le montre la Figure 18, son 
potentiel thermochimique lui confère la possibilité d’être utilisé dans de nombreuses filières 
industrielles de production d’électricité et de chaleur, ou par l’industrie chimique (fabrication 
d’H2 pour les piles à combustibles). La comparaison des concentrations moyennes en goudrons 
et impuretés solides d’un gaz de synthèse (cf. Table 4) à celles tolérées par les équipements 
des filières de valorisation (cf.  
Table 5) indique qu’il est indispensable de traiter le gaz avant de pouvoir le valoriser de 
quelque manière que ce soit. 
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Figure 18 - Valorisations industrielles potentielles du gaz de synthèse 
 
Table 4 - Production des impuretés et goudrons suivant le type de gazéifieur  
Technologie 
Concentration Goudrons 
[g/Nm3] 
Concentration Particules fines 
[g/Nm3] 
MIN MAX Intervalle représentatif Source MIN MAX 
Intervalle 
représentatif 
Source 
Lit fixe 
Contre-courant 
1 150 10-100 [19] 0.1 3 0,1-3,0 [10] 
Lit fluidisé 0,3 80 4-35 [20] 1 100 2-20 [10] 
Flux entraîné <1 30 1-15 [21] 8 100 10-35 [10] 
 
Table 5 - Concentrations en impuretés et goudrons tolérées par des unités en aval 
Valorisation souhaitée Seuil de tolérance Références 
Moteur à combustion 
Impuretés = 10 – 50 mg/Nm3 [22] 
Goudrons = 0,5 – 50 mg/Nm3 [23] 
Turbine à gaz 
Impuretés = 2 – 50 mg/Nm3 [24] 
Goudrons = 0,5 mg/Nm3 [24] 
Compresseur Goudrons = 50 – 500 mg/Nm3  [25] 
Pile à combustible 
Impuretés = 80 ppm [26] 
Goudrons = <0,5 mg/Nm3  [26] 
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1.3.2 Traitement des gaz de gazéifieur 
Afin de limiter la concentration d’un certain nombre de composés chimiques présents dans le 
gaz de synthèse, de nombreux traitements spécifiques ont été développés. Il existe deux 
grandes catégories de traitement : les traitements dits « primaires » du gaz qui ont lieu 
directement au sein du milieu réactionnel et les traitements dits « secondaires » du gaz qui 
sont réalisés au niveau d’unités situées en aval du procédé de gazéification. Le choix du 
traitement à utiliser est étroitement lié à l’utilisation envisagée du gaz de synthèse. Un 
compromis entre performance et rentabilité doit être alors fait pour assurer la viabilité 
industrielle de l’ensemble du procédé. 
1.3.2.1 Méthodes primaires (« in-situ ») 
Les traitements primaires sont censés prévenir la formation de vapeurs condensables au sein 
du réacteur de gazéification. Idéalement, ces traitements permettent d’éviter l’utilisation des 
traitements secondaires. Il s’agit avant tout d’optimiser le fonctionnement du gazéifieur en 
ajustant les conditions opératoires, en ajoutant un additif solide réactif au combustible solide 
à traiter, ou encore en modifiant la conception initiale du réacteur de gazéification afin 
d’avoir une influence sur la composition du gaz produit. 
Les travaux de Kinoshita et al. ont montré que l’augmentation de la température d’un lit fixe 
se traduisait par une diminution conséquente de la concentration des vapeurs condensables en 
sortie [27]. Knight a mis en évidence un effet similaire lors de l’augmentation de la pression 
du réacteur [28]. Comme présenté précédemment, le rapport stœchiométrique se révèle être 
un paramètre important : la quantité d’O2 injecté dans le gazéifieur définit la nature des 
constituants du gaz de synthèse et celle de N2 son pouvoir calorifique. La nature de l’agent 
gazéifiant impacte la qualité du syngaz produit : par exemple, la gazéification à l’H2O étant 
endothermique nécessite un apport de chaleur supplémentaire, si celui-ci n’est pas suffisant 
ou pas assez uniforme, la formation de espèces condensables peut fortement augmenter [29]. 
L’ajout de catalyseur primaire dans le réacteur de gazéification semble favoriser la 
dégradation des vapeurs condensables à plus basse température d’où un coût de 
fonctionnement du réacteur plus faible. Pfeifer et al. [30] rapportent qu’il existe actuellement 
un regain d’intérêt pour ce type de traitement, il semble d’ailleurs que les effets de l’injection 
du catalyseur dans le réacteur de gazéification soient sensiblement équivalents à ceux 
provoqués par l’utilisation d’un réacteur secondaire de purification catalytique. Sutton et al. 
[31] notent que le dépôt de carbone provoque parfois des problèmes d’attrition et de 
désactivation du catalyseur primaire. Le principal avantage des catalyseurs primaires injectés 
dans le gazéifieur est le fait qu’il évite l’utilisation de réacteur secondaires de traitement et 
donc des coûts d’achat et de fonctionnement supplémentaires. 
Il est aussi possible de jouer sur la conception même du gazéifieur. Devi et al. indique que 
l’ajout d’une étape d’oxydation partielle des espèces volatiles dans un gazéifieur bi-étagé 
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permet d’augmenter de manière significative le pouvoir calorifique du gaz tout en réduisant la 
quantité de vapeurs condensables [29]. L’efficacité de ces traitements pâtit encore 
actuellement du manque de connaissances des mécanismes réactionnels mis en jeu au sein du 
réacteur.  
1.3.2.2 Méthodes secondaires (« ex-situ ») 
Les traitements secondaires consistent à purifier le gaz par des réacteurs secondaires en aval 
du réacteur de gazéification. Selon leur spécificité, ces traitements utilisent certains  
mécanismes réactionnels ou certaines propriétés physiques des espèces chimiques ciblées afin 
de les séparer de la veine de gaz de synthèse. 
Ces méthodes permettent une diminution conséquente des vapeurs condensables et des 
particules fines mais certaines d’entre-elles conduisent inéluctablement soit à un surcoût 
important du procédé comme par exemple lors d’une étape de craquage catalytique où il est 
nécessaire de renouveler régulièrement la quantité de catalyseur présent dans le réacteur, soit 
à une diminution conséquente du PCI du gaz comme par exemple lors d’une étape de 
filtration où la séparation des impuretés carbonées fait perdre au gaz leur potentiel chimique 
et énergétique. 
Deux types de ligne de traitement de gaz existent : un traitement des gaz dit « à froid » 
(CGC) et un traitement des gaz dit « à chaud » (HGC). La principale différence est qu’un 
CGC procède à un refroidissement du gaz préalable avant les traitements secondaires, d’où 
un rendement énergétique du procédé plus faible. 
A. Filtration des particules solides 
D’un point de vue industriel, la séparation des particules solides du gaz de synthèse peut se 
faire de différentes manières en fonction de la température de traitement [32] : 
- Par adsorption des particules au sein d’un liquide pulvérisé (laveurs de type Venturi) 
pour des basses températures ; 
- Par filtration membranaire (filtres céramiques) ou par attraction électrique des particules 
(électrofiltres) pour des températures inférieures à 400°C ; 
- Par action mécanique en utilisant les forces d’inertie et de gravité (cyclones) pour des 
températures comprises entre 400 et 800°C. 
Le choix du système de séparation dépend aussi des caractéristiques des particules fines 
présentes dans la veine de gaz de synthèse à traiter. Par exemple, la filtration des particules 
d’un diamètre compris entre 0,5 µm et 100 µm se fait généralement avec des filtres en 
céramiques alors que pour les particules plus grandes le traitement par cyclone ou électrofiltre 
est suffisant. Il est aussi important de considérer l’ensemble de la chaîne de traitement afin de 
vérifier la complémentarité des équipements de traitement sélectionnés. 
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- Les laveurs Venturi : 
Le laveur Venturi capte les particules par injection d’un liquide de lavage. En effet, un 
rétrécissement brutal de la section permet d’augmenter rapidement la vitesse du gaz à 
traiter : le contact entre le gaz à haute vitesse (de 50 à 200 m.s-1) et le liquide provoque alors 
l’atomisation de ce dernier. La détente qui s’en suit amène à la condensation partielle de 
l’H2O sur les particules solides. Une partie de composés hydrosolubles gazeux (aromatiques, 
NH3, HCl, etc.) est alors absorbée par l’H2O condensée. 
Une étude précise de la granulométrie des particules à piéger est indispensable pour ce type 
de séparateur : l’atomisation du liquide doit former des gouttelettes de même dimension que 
celle des particules à capter. Les avantages et inconvénients de ce type de traitement sont 
répertoriés dans la Table 6. 
Table 6 - Avantages et inconvénients du séparateur de type laveur Venturi 
Avantages Inconvénients 
- Efficace pour des particules de diamètre moyen 
supérieur à 0,5µm. 
- Consommation d’eau importante  
- Pertes d’énergie du gaz traité 
- Captage des composés hydrosolubles et des 
métaux lourds 
- Non adapté pour concentrations élevées en 
particules 
- Encombrement plutôt faible - Condition opératoires limitées et figées 
- Adapté aux particules explosibles et au gaz 
inflammable. 
- Polluant captés dans un liquide (traitement 
supplémentaire nécessaire) 
- Les filtres céramiques ou filtres à manches : 
Une des particularités de la filtration par media filtrant vient du fait que l’accumulation des 
poussières à sa surface est parfois souhaitable [32] : dans le cas d’un filtre à manche, la 
formation d’un gâteau de filtration augmente certes la perte de charge du système mais 
améliore surtout la qualité de la filtration. L’efficacité du filtre dépend de sa qualité de 
séparation vis-à-vis des poussières et de l’adhérence de ces dernières sur le filtre. Les filtres 
céramiques peuvent supporter de hautes températures et ont l’avantage d’avoir une perte de 
charge constante dans le temps. Le système de décolmatage du filtre se fait soit par 
vibrations mécaniques (filtre à manche) soit par injection d’air à intervalle de temps régulier 
(filtre céramique) ou à une certaine fréquence donnée afin de s’assurer du maintien d’une 
pression de consigne (filtre à manche). La Table 7 regroupe les principaux avantages et 
inconvénients de l’utilisation des deux types de filtres précédemment présentés. 
- Les électrofiltres : 
Se basant sur des phénomènes électrostatiques, les poussières sont dans un premier temps 
chargées électriquement par ionisation du gaz  à l’aide d’électrodes émissives verticales. Les 
poussières ainsi chargées sont ensuite attirées électriquement par des électrodes réceptrices, 
elles aussi, verticales, auxquelles elles adhérent une fois déchargées. La formation d’une 
couche de poussières sur les électrodes nécessite un système d’évacuation de résidus : des 
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marteaux sont généralement utilisés pour faire tomber les agglomérats de poussières dans une 
trémie. La Table 8 rassemble les atouts et défauts des électrofiltres. 
Table 7 - Avantages et inconvénients d’un séparateur membranaire 
Avantages Inconvénients 
Filtre Céramique 
- Très bon niveau de filtration - Matériau coûteux 
- Résistance aux hautes températures - Problème avec l’eau lors du refroidissement 
- Pertes de charge stable 
 
- Modification simple des anciennes installations 
Filtre à manches 
- Adapté aux particules fines - Manches parfois chères 
- Possibilité de piéger des polluants gazeux par 
l’injection de réactif en amont du filtre 
- Non résistant aux hautes températures 
- Pertes de charge importantes 
- Coût d’investissement faible pour petites et 
moyennes installations 
- Frais d’entretien important (pièces d’usure) 
- Risque d’inflammation et d’explosion 
 
Table 8 - Avantages et inconvénients du séparateur de type électrofiltre 
Avantages Inconvénients 
- Absence de pièces d’usure - Risque électrique 
- Faibles pertes de charge - Performance dépendantes de la nature et de la 
granulométrie des poussières à piéger - Fonctionnement à hautes températures 
- Frais d’entretien réduit - Peu efficace pour les poussières fines 
- Coût investissement raisonnable - Sensible aux variations de concentration et de 
débit des poussières 
 
- Risque d’inflammation et d’explosion 
- Les cyclones : 
Alors que les chambres de sédimentation ne sont efficaces que pour des particules de diamètre 
supérieur à 100 µm, les cyclones permettent la séparation des particules de diamètre inférieur 
en imposant au gaz traité un mouvement de rotation rapide : les particules soumises à la 
force centrifuge du fait de leur masse sont alors projetées vers les parois. Les agglomérats de 
particules formées se dirigent alors vers la trémie du cyclone par pesanteur. La Table 9 
présente un bref récapitulatif des avantages et inconvénients de cette technologie. 
Table 9 - Avantages et inconvénients du séparateur de type cyclone 
Avantages Inconvénients 
- Faible investissement - Peu efficace pour des particules de faibles 
diamètres - Entretient réduit 
- Faibles pertes de charge - Pas de captage de métaux lourds 
- Encombrement plutôt faible 
- Modification simplifié 
Risque de colmatage, de corrosion ou d’abrasion 
- Traitement de pré dépoussiérage efficace 
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B. Colonne de lavage 
Les  traitements d’épuration par voie humide sont utilisés lors du captage d’espèces 
chimiques indésirables. Les paragraphes suivants s’intéresseront principalement aux méthodes 
permettant la récupération de l’H2S et des goudrons par absorption gaz-liquide. 
- Lavage aux amines : 
Le lavage aux amines permet de piéger l’H2S par absorption. L’absorbant liquide est 
généralement une solution aqueuse d’alcanolamines. Une fois absorbés, les polluants 
réagissent avec le liquide et forment des complexes plus facilement récupérables. L’absorbant 
est ensuite recyclé dans une colonne de strippage. 
- Absorption par un solvant physique : 
L’absorption du H2S peut également être réalisée dans un solvant physique sans nécessiter de 
réaction chimique. Ce traitement fonctionne soit avec un solvant de type Solexol© sous 
pression, soit avec une solution réfrigérée de méthanol à pression atmosphérique. Les hautes 
pressions permettent d’augmenter l’efficacité de l’absorption par solvant physique : la 
régénération des solvants physiques nécessite d’ailleurs moins d’énergie que celle des amines. 
L’absorption de l’H2S peut aussi se faire par une oxydation sur supports solides imprégnés. Il 
s’agit d’une succession de réactions, réalisées à température ambiante à l’aide de contacteurs 
à lit fixe ou à lit tombant et permettent de capter l’H2S du milieu réducteur. Ensuite, dans 
une enceinte séparée ou dans le contacteur lui-même, la régénération de l’oxyde de Fer se fait 
par injection d’O2 ou d’air. Le soufre est alors récupérer à l’aide d’un solvant, qui est par la 
suite distillé : le soufre se concentre alors dans la phase liquide. 
- Lavage du gaz aux hydrocarbures (procédé OLGA) : 
Dans un premier temps, le gaz de synthèse est refroidi à une température proche de 350°C, 
afin d’éviter la condensation des composés aromatiques (vapeur condensables) contenus dans 
le gaz. Une fois dépoussiéré, le gaz est alors lavé à l’aide de deux huiles spécifiques, chacune 
ciblant respectivement les goudrons lourds et légers contenus dans la phase gazeuse traitée. 
Les aromatiques lourds ainsi récupérés sont ensuite directement réinjectés dans l’enceinte du 
réacteur. Pour ce qui est des aromatiques légers, ils sont transférés dans l’air chaud 
d’alimentation du gazéifieur. Ce recyclage des goudrons légers permet de les craquer 
thermiquement dans la partie haute du gazéifieur. 
C. Dégradation thermique 
- Craquage thermique : 
Ce type de traitement cible principalement les goudrons. Le craquage thermique nécessite de 
très hauts niveaux de température afin de rendre possible la dégradation thermique des 
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goudrons. Le niveau de conversion dépend directement du temps de séjour et de la 
température du milieu réactionnel : selon les travaux de Han et Kim [33], pour obtenir des 
concentrations permettant l’utilisation du gaz dans des moteurs thermiques, le temps de 
séjour doit être de 0,5 secondes et la température supérieure à 1250°C. Les goudrons sont 
alors craqués et conduisent à la formation d’éléments plus légers. Cette technique d’épuration 
enrichit donc le gaz par l’ajout du potentiel énergétique des produits de dégradation et 
accroît son PCI. 
- Craquage catalytique : 
L’ajout d’un catalyseur primaire peut se faire au sein du réacteur de gazéification. Toutefois, 
il est aussi possible d’utiliser en aval du procédé de gazéification un réacteur de purification, 
dédié alors au craquage catalytique des goudrons. Ces réacteurs de craquage catalytique 
peuvent fonctionner soit à basse température (comprise entre 350 et 600°C) soit à haute 
température (comprise entre 600 et 800°C). L’un des principaux problèmes de ce type de 
traitement vient du fait que les catalyseurs sont souvent onéreux et ont une durée de vie 
limitée. 
Trois grands types de catalyseurs doivent être distingués :  
- les oxydes non métalliques : de la dolomite calcinée, de l’olivine, ou de zéolite calcite ; 
- les oxydes métalliques supportés : des catalyseurs à base de nickel ou de fer ; 
- Les métaux alcalins. 
L’ajout de CaO permet par exemple d’éviter la formation du H2S, alors que l’ajout combiné 
ou non d’oxydes non métalliques et d’oxydes métalliques à base de nickel prévient la 
formation de goudrons. Les travaux de Di Felice et al. [34] ont permis de comparer le 
comportement de différents types de catalyseurs lors de la dégradation de goudrons et du 
captage du CO2  et ont montré que l’absorption du CO2 avait pour effet d’augmenter 
l’efficacité des catalyseurs dans la dégradation des goudrons. 
1.3.3 Conclusion 
La caractérisation du gaz produit par différents types de gazéifieurs et la présentation des 
traitements classiques d’épuration et de filtration ont permis de mieux cerner les problèmes 
liés à la valorisation industrielle du gaz de synthèse. Lors du développement du procédé 
CHO-Power, Europlasma a développé une unité de traitement innovante : cette unité, 
nommée Turboplasma, utilise la puissance thermique d’une torche à plasma afin d’épurer 
thermiquement un gaz chargé en goudrons et particules fines. Ce réacteur fait l’objet d’un 
projet ANR afin de mieux comprendre les systèmes réactionnels mis en œuvre en son sein. La 
partie suivante aura pour but d’introduire tout d’abord les diverses étapes du projet ANR 
« BioE Turboplasma 09 » ainsi que les travaux de recherche sur lesquelles s’est basée la 
phase de dimensionnement de l’unité pilote Turboplasma de 300 kW.  
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1.4 Description du procédé Turboplasma 
1.4.1 Procédé CHO-Power  
1.4.1.1 Principe de fonctionnement 
L’unité de traitement Turboplasma fait donc partie du procédé CHO-Power développé par 
Europlasma. Ce procédé utilise comme combustible un mélange de déchets (refus de tri des 
ordures ménagères) et de biomasse dans l’optique de produire de simultanément de 
l’électricité et de la chaleur. 
La Figure 19 illustre le fonctionnement global du procédé CHO-Power. Le mélange de 
combustible solide est tout d’abord broyé et puis mélangé afin d’uniformiser le plus possible 
ses propriétés, il est ensuite stocké puis envoyé vers le gazéifieur. Le gazéifieur produit alors 
un gaz de synthèse d’une température avoisinante 800°C. Ce gaz se compose majoritairement 
d’H2, de CO et de CH4. 
 
Figure 19 - Vue schématique du procédé CHO-Power 
Le gaz de synthèse est alors traité thermiquement au sein de l’unité Turboplasma : les 
différents goudrons présents sont craqués thermiquement en un mélange de H2 et de CO. Les 
particules solides réactives potentiellement présentes sont, elles aussi, traitées au sein de cette 
unité : leur gazéification permet d’ailleurs de transférer le carbone de ces particules vers le 
milieu réactionnel homogène. Une fois épuré, le gaz atteint une température de 1100°C. 
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Une partie de l’énergie thermique du gaz épuré est alors soutirée permettant d’abaisser la 
température de la veine gazeuse afin de pouvoir terminer l’épuration du gaz à l’aide de 
traitements d’épuration et de filtration conventionnels. 
Le gaz ainsi traité devient alors utilisable industriellement : il est alors envoyé vers des 
moteurs à combustion interne ou vers une chaudière afin de produire de la vapeur qui, en 
passant par une turbine à vapeur, permettra de produire de l’électricité, renvoyée par la suite 
sur le réseau EDF. 
1.4.1.2 Construction d’une unité industrielle CHO-Power 
Une première unité industrielle CHO-Power, construite sur le site de Morcenx dans les 
Landes, est actuellement en cours de démarrage. Cette installation, équipée d’une unité 
Turboplasma équipée d’une torche à plasma de 2 MWe, permettra à terme de traiter plus de 
50000 tonnes de déchets annuellement, et donc de produire plus de 12 MWe, soit une 
puissance équivalente à la consommation moyenne d’une ville de 50 000 habitants. De plus, le 
rendement électrique du procédé CHO-Power devrait atteindre les 40 %. Ce rendement est le 
rapport de l’électricité produite en sortie de procédé sur le potentiel thermochimique initial 
du mélange solide traité : pour comparaison, le rendement électrique d’un cycle combustion / 
turbine à vapeur oscille entre 15 et 20 %. 
En parallèle de la construction du procédé CHO-Power, Europlasma a souhaité pérenniser ses 
activités de recherche par la création d’une plate-forme de Recherche et Développement sur 
le site de Morcenx. La finalité de cette plate-forme est de permettre à Europlasma d’acquérir 
des données supplémentaires sur les propriétés physico-chimiques du gaz plasma, d’optimiser 
le fonctionnement des procédés utilisant des torches à plasma mais aussi de compléter leurs 
connaissances théoriques sur les mécanismes thermochimiques mis en œuvre au sein de leurs 
propres procédés par l’obtention des données expérimentales. 
1.4.1.3 Contexte des travaux de recherche 
Dans le cadre du programme national de recherche sur les Bioénergies, l’ANR a apporté son 
soutien financier à Europlasma pour développer plus particulièrement ses compétences 
techniques et théoriques dans le domaine du traitement industriel de gaz de synthèse par 
craquage thermique des goudrons. Le projet ANR « BioE Turboplasma 09 »a pour objectif le 
développement et la réalisation d’une unité pilote Turboplasma d’une puissance de 300kW. 
La contribution du LaTEP au projet « BioE Turboplasma 09 » s’est faite par la mise en 
place d’un doctorat financé par l’ANR.  
La participation du LaTEP peut se décomposer en deux grandes phases : une première phase 
de conception et d’optimisation du réacteur pilote de 300 kW puis une seconde phase de 
développement de l’outil de modélisation numérique utilisé lors du dimensionnement. 
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Durant la première phase, les outils numériques, développés durant le doctorat 
d’A. Fourcault, ont tout d’abord permis de pré-dimensionner le réacteur pilote en définissant 
le volume réactionnel optimal de ce dernier : il s’agissait avant tout de trouver le bon 
compromis entre une dégradation performante des goudrons et un volume total de réacteur le 
plus faible possible. 
La modélisation des diverses géométries de réacteur s’est ensuite faite à l’aide du code 
commercial Fluent© basé sur la dynamique des fluides numérique : par l’utilisation d’un 
schéma simplifié de dégradation des goudrons, il a été alors possible de définir avec plus de 
précision le comportement internes de l’unité Turboplasma. La comparaison des résultats de 
simulation ont alors permis de dimensionner le réacteur : équilibrage de la tête d’injection, 
positionnement optimal de l’anneau oxydant ou encore rapport optimum entre le diamètre et 
la longueur du réacteur. Les modifications de la géométrie de l’unité pilote ont cherché avant 
tout à maximiser le transfert de chaleur entre les divers flux de matière entrants afin 
d’accroître l’efficacité globale du réacteur pilote. Cette partie de conception et 
dimensionnement ne peuvent, pour des raisons évidentes de confidentialité, faire l’objet d’une 
présentation plus approfondie. 
Une fois la géométrie définitive de l’unité Turboplasma de 300 kW validée, la seconde phase 
de notre étude a été de soulever les pistes potentielles d’amélioration du schéma réactionnel 
simplifié précédemment utilisé. Les recherches bibliographiques ont rapidement montré qu’un 
certain nombre de phénomènes thermochimiques pouvaient et devaient être pris en compte 
pour s’assurer de la validité des résultats de simulation obtenus, comme par exemple la 
gazéification de particules de résidus carbonés, la formation de particules de suie par 
polymérisation au sein du milieu réactionnel ou encore l’ajout de nouveaux mécanismes de 
dégradation thermique au sein du modèle cinétique homogène. Les modifications 
successivement apportées au modèle cinétique feront l’objet des Chapitres 2 et 3. 
1.4.2 Réacteur Turboplasma de 300 kW 
1.4.2.1 Torche plasma 
Le réacteur pilote Turboplasma traite un gaz de synthèse issu d’un gazéifieur à lit fluidisé à 
l’aide de la puissance thermique produite par une torche à plasma. Le rendement de la torche 
à plasma de 300 kWe utilisée dans le projet est de 68 % : la torche développe donc une 
puissance thermique utile de 206 kWth. 
Comme le montre la Figure 20, la torche à plasma est une torche à arc non-transféré : l’arc 
électrique, crée par un court-circuit entre deux électrodes tubulaires, est en permanence 
contrôlé par une bobine de champ magnétique (partie amont) et par le débit de gaz injecté 
(partie avale). Ce contrôle continu du positionnement de l’arc cherche à éviter l’usure 
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prématurée des électrodes de la torche. L’ensemble de la torche est refroidi par de l’eau dé-
ionisée et pressurisée. 
Le gaz utilisé pour alimenter la torche à plasma peut être de nature différente suivante 
l’utilisation envisagée de cette dernière : dans notre cas d’étude, de l’air sera utilisé pour 
alimenter la torche. L’enthalpie moyenne du gaz en sortie de torche varie alors entre 5 et 
8 MJ.kg-1, la température quant à elle avoisine les 4000 K. 
 
Figure 20 - Schéma simplifié de fonctionnement de la torche plasma 
1.4.2.2 Réacteur Turboplasma 
Comme indiqué sur la Figure 21, une unité Turboplasma se trouve être un réacteur tubulaire 
comprenant trois entrées matière : une première pour le gaz à épurer, une seconde pour 
l’agent oxydant et une troisième pour le gaz plasmagène. 
 
Figure 21 - Schéma simplifié du réacteur Turboplasma 
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La tête d’injection du réacteur met en rotation le gaz à épurer autour du dard plasma : les 
échanges thermiques sont ainsi favorisés. L’anneau oxydant a pour rôle de soutenir, si besoin 
est, le niveau thermique du milieu réactionnel par l’injection d’agent oxydant : l’énergie 
thermochimique alors libérée correspond à la combustion d’une faible quantité de gaz de 
synthèse à épurer. 
Le rétrécissement de section situé à la fin de la zone réactionnelle provoque l’augmentation de 
la vitesse du fluide : les particules solides majoritairement inertes sont alors piégées à l’aide 
d’un REDLER positionné en bas du réacteur. Le REDLER est un convoyeur immergé 
permettant la capture de particules solides par absorption aqueuse. 
Le réacteur Turboplasma fonctionne en milieu réducteur : le rapport stœchiométrique du 
milieu réactionnel est d’environ 11,5 %, l’O2 est injecté dans le réacteur via le flux de gaz 
plasma et le flux d’air oxydant. Le rapport stœchiométrique est le rapport entre la quantité 
totale d’O2 injecté dans le réacteur sur la quantité d’O2 nécessaire à l’oxydation de l’ensemble 
du gaz combustible qui doit être traité au sein du réacteur. 
1.4.3 Modélisation de la dégradation thermique des goudrons 
L’un des objectifs du réacteur pilote Turboplasma est de dégrader thermiquement les 
goudrons contenus dans une phase gazeuse. Dans l’optique de modéliser numériquement cette 
dégradation, il semble nécessaire de caractériser avec précision le comportement des goudrons 
dans l’unité de traitement par une hiérarchisation des espèces chimiques regroupées au sein 
du terme générique « goudrons ». 
1.4.3.1 Définition des goudrons 
Les goudrons sont des constituants chimiques carbonés ayant comme particularité une 
température de rosée faible : leur condensation au sein des unités positionnées en aval du 
gazéifieur provoque entre autre des phénomènes d’encrassement, de corrosion et d’érosion. 
Sous certaines conditions, la polymérisation des certains goudrons conduit à la production de 
particules de suie. 
Le terme de goudrons rassemble des milliers d'espèces chimiques aux propriétés physico-
chimiques parfois très différentes. Bien qu’il soit difficile de donner une définition des 
goudrons, il est impératif de les caractériser le plus précisément possible. La définition la plus 
générale des goudrons reste celle de Milne et al. [19]: "les produits organiques issus d'un 
traitement thermique ou d'une oxydation partielle d'un matériau organique sont appelés 
goudrons et sont généralement considérés comme étant principalement des aromatiques". 
La littérature nous donne d’autres définitions : les goudrons peuvent être définis comme des 
composés organiques ayant une masse molaire supérieure à celle du benzène (c’est-à-dire 
78 g/mol) [29], comme l’ensemble des espèces carbonées dont la température d’ébullition est 
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supérieure à 150°C [22], ou plus simplement comme la fraction condensable des produits 
organiques issus de la gazéification [35]. Brage et al. [36] propose d’appeler goudrons les 
résidus de l’évaporation sous vide à 50°C à 2 kPa de composés condensés issus de la pyrolyse 
du bois. Les goudrons incluent à la fois des composés organiques gazeux et liquides (sous 
forme de gouttelettes submicroniques). L’analyse des goudrons d’une phase gazeuse se fait 
généralement par condensation afin de faciliter l’échantillonnage. 
1.4.3.2 Classification des goudrons 
Il existe différentes méthodes de classification des goudrons. Tout d’abord, Aristoff [37] et 
McNeil [38] considèrent les goudrons en fonction du type de procédé dont ils sont issus : 
- Les composés oxygénés issus de la décomposition primaire du solide, obtenus après 
une phase de pyrolyse ; 
- Les composés polyaromatiques issus de réactions secondaires des produits primaires et 
ceux formés à plus haute température au cours d’une étape de gazéification. 
- Classification des goudrons issus d’une PYROLYSE 
Milne et Evans [17][39][40] propose une approche systématique afin de classer les produits 
gazeux issu d’une pyrolyse : les divers constituants sont regroupés en fonction de la 
température avec laquelle leur formation est maximale (cf. Figure 22) : 
1. Produits primaires – 400 à 650°C – dérivés de cellulose, de l’hémicellulose et de la 
lignine ; 
2. Produits secondaires – 650 à 850°C – Phénol, oléfines ; 
3. Produits tertiaires  alkylés et condensés – 850 à 1000°C – méthylaromatiques, composés 
polyaromatiques sans substituant et précurseurs de suie. 
 
 
Figure 22 - Formation des goudrons 
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La distribution de ces classes en fonction de l’évolution de la température du milieu 
réactionnel (cf. Figure 23) permet de remarquer rapidement que les produits primaires et 
tertiaires sont mutuellement exclusifs. La dégradation des produits primaires à hautes 
températures conduit à la formation de produits secondaires, qui par la suite se dégradent à 
leur tour en produits tertiaires. 
 
Figure 23 - Distribution des types goudrons issus de la pyrolyse en fonction de la 
température du milieu [39] 
Les données expérimentales regroupées au sein de la Figure 23 sont issus de la pyrolyse d’un 
gaz dont le temps de séjour avoisine les 0,3 secondes. 
- Classification des goudrons issus d’une GAZEIFICATION 
Les travaux de Van Paasen et Kiel. [35] se sont concentrés sur la classification des goudrons 
d’un gaz de synthèse issus d’un gazéifieur à lit fluidisé. Ils ont étudié plus particulièrement la 
gazéification des granulats de Saule, d’Hêtre et d’un mélange de cellulose et de sable : le 
rapport stœchiométrique est gardé constant à 0,25 et la température du lit oscille entre 700 
et 900°C et le temps de séjour moyen de la phase gazeuse est de 3 à 4 secondes. Les 
conclusions de cette étude ont permis de séparer les vapeurs condensables en fonction de leurs 
propriétés physico-chimiques en 5 classes distinctes (cf. Table 10). 
Van Paasen et Kiel montrent que la concentration en composés de classe 3 atteint un 
maximum à environ 830°C alors que celle des composés de classe 4 et de classe 5 continue 
d’augmenter avec la température du milieu réactionnel. Les composés polyaromatiques 
condensés sont considérés comme des produits finaux de réaction. 
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Table 10 - Liste des différents types de goudrons – classification ECN 
CLASSE 
NOM DE LA 
CLASSE PROPRIETES 
ESPECES CHIMIQUES 
REPRESENTATIVES 
1 
Indétectable par 
chromatographie en 
phase gazeuse (GC) 
Goudrons lourds 
Déterminé en soustrayant la 
fraction des goudrons détectables 
GC du total des goudrons mesuré 
par gravimétrie 
2 
Aromatiques 
hétérocycliques 
Composés solubles dans 
l'eau, molécules 
hétérogènes 
Pyridine, phénol, crésols, quinoline, …
3 
Aromatiques légers 
(à 1 cycle) 
Hydrocarbures cycliques 
facilement condensables 
Toluène, éthylbenzène, xylènes, 
styrène, … 
4 
HAP légers 
(entre 2-3 cycles) 
Hydrocarbures cycliques 
condensables à basse 
température et faible 
concentration 
Indène, naphtalène, fluorène, 
phénanthrène, anthracène, … 
5 
HAP lourds 
(de 4 à 7 cycles) 
Hydrocarbures cycliques 
condensables à haute 
température et faible 
concentration 
Fluoranthène, pyrène, chrysène, 
pérylène, … 
La classification de Milne et al. et celle de Van Paasen et Kiel se rejoignent malgré tout (cf. 
Table 11) : la différence de temps de séjour du gaz entre la pyrolyse - 0,3 s - et la 
gazéification - 4 s - explique en partie les différences observées au niveau de la nature de la 
fraction condensable de la phase gazeuse étudiée. Les produits primaires issus de la 
décomposition de la biomasse de Milne et Evans n’existent pas dans la classification de Van 
Paasen et pour cause, ils sont rapidement dégradés et convertis en produits secondaires puis 
tertiaires au sein du gazéifieur. 
Table 11 - Comparaison des classifications Milne et Van Paasen [19] [35] 
Classification Mile et al. Classification Van Paasen 
Produits primaires - 
Produits secondaires Classe 2 
Produits tertiaires - alkylés Classe 3 
- condensés Classe 1, Classe 4 et Classe 5 
Les travaux d’Elliott [41] permettent de comparer directement les émissions de goudrons des 
différents types de gazéifieurs et de réacteurs de pyrolyse. Les résultats sont synthétisés dans 
le Table 12 : il apparaît alors que la formation des goudrons est directement conditionnée par 
la température du milieu réactionnel, comme le montre aussi Baker et al. [21]. La nature des 
goudrons produits ou dégradés dépend directement des propriétés physico-chimiques du 
milieu réactionnel (ici, la température de travail). 
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Table 12 - Espèces produites par différentes technologies 
PYROLYSE FLASH 
CONVENTIONNELLE 
(450-500°C) 
PYROLYSE FLASH 
HAUTE EMPÉRATURE 
(600-650°C) 
GAZÉIFICATION 
CONVENTIONNELLE  
(700-800°C) 
GAZÉIFICATION HAUTE 
TEMPÉRATURE  
(900-1000°C) 
Acides  
Aldéhydes  
Cétones  
Furannes  
Alcools  
Phénol 
Benzène 
Phénol 
Naphtalène 
Biphényle 
Phénantrène 
Benzofurane 
Benzaldéhyde 
Catéchol 
Naphtalène 
Fluorène 
Phénantrène 
Naphtofurane 
Benzaldéhydes 
Acénaphtalène 
Benzanthracène 
Naphtalène  
Acénaphtylène 
Phénanthrène  
Fluoranthène  
Pyrène 
Acéphénanthrylène 
Benzanthracène 
Benzopyrènes  
HAP 
Classe 1 et 2 
Classe 2 (majoritaire) 
Classe 3 (minoritaires) 
Classe 2 (minoritaire) 
Classe 3 (majoritaire) 
Classe 3 
1.4.3.3 Modèle développé par A. Fourcault – Ciné2 
Aux vues de la quantité importante de goudrons et de la multitude de réactions associées, la 
modélisation numérique de la dégradation thermique des goudrons n’est possible qu’à 
condition de simplifier le schéma réactionnel. Un modèle simplifié a été établi par 
A. Fourcault lors de la conception de la première unité Turboplasma, utilisée au sein du 
procédé industriel CHO-Power [42]. Le dimensionnement de l’unité pilote Turboplasma de 
300 kW s’est d’ailleurs basé sur ce modèle. 
Le mélange des vapeurs condensables d’un gaz de synthèse est donc complexe : la 
modélisation numérique des cinétiques de dégradations de l’ensemble des composés et de leurs 
potentielles interactions serait trop coûteuse en temps de calcul. Par conséquent, il a été 
nécessaire de sélectionner certaines espèces chimiques possédant des caractéristiques 
représentatives de chaque classe de goudrons rencontrée. 
A. Fourcault a utilisé pour cela la classification des goudrons en fonction de leur température 
de formation lors de la mise en place de ce schéma cinétique [43]. À la vue de la température 
régnant au sein du Turboplasma qui est proche des 1500 K et en utilisant les conclusions des 
travaux de Jess [44], le schéma réactionnel s’est construit autour de trois composés modèles : 
- Le naphtalène (C10H8) composé représentant les produits tertiaire condensés ; 
- Le toluène (C7H8) composé représentant les produits tertiaires alkylés ; 
- Le benzène (C6H6) composé clé dans la dégradation thermique des goudrons. 
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Dans un premier temps, un schéma réactionnel simple de dégradation thermique des 
goudrons a été modélisé en ne prenant en compte que les trois goudrons modèles. Il existe 4 
types de réactions pouvant participer à la dégradation thermique des goudrons [45] : 
- Craquage :      pCnHx → qCmHy + rH2 
- Reformage à la vapeur :  CnHx + nH2O → (n+x/2) H2 + nCO 
- Reformation à sec :    CnHx + nCO2 → (x/2) H2 + 2nCO 
- Formation de carbone :      CnHx → nC + (x/2) H2 
Des recherches bibliographiques ont permis de rassembler des données cinétiques permettant 
ainsi de créer le cœur du schéma réactionnel (cf. Table 13). Par la suite, aux vues des 
conditions opératoires régnantes au sein du réacteur de craquage thermique, il a été 
nécessaire de compléter ce schéma par une série de réactions annexes (cf. Table 14). 
Le modèle cinétique final se compose de 15 réactions homogènes faisant intervenir 9 espèces 
chimiques. Les paramètres cinétiques utilisés sont répertoriés dans la Table 13. À l’instar de 
la dégradation thermique, les phénomènes de reformage des goudrons ont été pris en compte 
dans le modèle [46]. Dans ces Tables les énergies d’activation sont exprimées en [J.mol-1], les 
concentrations en [mol.m-3] et les vitesses de réaction en [mol.m-3.s-1].  
 
Figure 24 - Schéma réactionnel de dégradation des goudrons [42] 
La Figure 24 montre que la dégradation des trois goudrons sélectionnés tend à produire un 
mélange de H2 et CO. La dégradation du C10H8 conduit à la formation de suies et de C6H6, le 
C7H8 réagit avec l’H2 pour former du C6H6 et du CH4, quant à la dégradation du C6H6, elle 
produit un mélange de CO, d’H2 et CH4. 
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Table 13 - Données cinétique du schéma de dégradation thermique des goudrons 
!$%& '→ 10!() + 4/ $ = 1$[!$%&]/. [/]2%.3 1$ = 5,56. 10$6. 78 9−3,6. 106<= > [44] 
!$%& + 4/" ?→ !@@ + 4!" + 5/ / = 1/[!$%&] [/]%.A 1/ = 1,74. 10$/. 78 9−3,24. 106<= > [44] 
!3& + / D→!@@ + !A E = 1E[!3&][/]%.6 1E = 1,04. 10$/. 78 9−2,47. 106<= > [44] 
!@@ + 5/" F→5!" + 6/ + !A A = 1A[!@@] 1A = 4,4. 10&. 78 9−2,2. 106<= > [47] 
!() + /" G→!" + / 6 = 16[!][/"] 16 = 3,6. 10$/. 78 9−3,1. 106<= > [44] 
!A + /" H→!" + 3/ @ = 1@[!A][/"] 1@ = 3,101. 10E. 78 9−1,247. 106<= > [48] 
 
 
 
Table 14 - Données cinétique complétant le schéma de dégradation des goudrons 
/ + 12"/ I→6/" 3 = 13["/][/] 13 = 1,08. 10$%. 78 9−1,255. 10
6<= > [49] 
!" + 12"/ K→!"/ & = 1&[!"]["/]%./6[/"] 1& = 3,165. 10$/. 78 9−1,8. 10
6<= > [50] 
!" + /" L→!"/ + / M = 1M[!"][/] 1M = 2,778. 10/. 78 9−1,256. 10A<= > [50] 
!"/ + / 'NOP!" + /" $% = 1$%[!"/][/] 1$% = 1,263. 10A. 78 9−4,729. 10A<= > [50] 
!A + 2"/ ''OP!" + 2/" $$ = 1$$[!A]%.E["/]$.E 1$$ = 1,3. 106. 78 9−2,025. 106<= > [49] 
!A + 12"/ '?OP!" + 2/ $/ = 1$/[!A]%.3["/]%.& 1$/ = 4,996. 10$E. 78 9−2,026. 10
6<= > [50] 
!@@ + 152 "/ 'DOP6!"/ + 4/" $E = 1$E[!@@]2%.$["/]$./6 1$E = 1,783. 10$. 78 9−1,255. 10
6<= > [49] 
!@@ + 3"/ 'FOP6!" + 3/ $A = 1$A[!@@]["/] 1$A = 1,58. 10$6. 78 9−2,026. 106<= > [50] 
!3& + 9"/ 'GOP7!"/ + 4/" $6 = 1$6[!3&]2%.$["/]$./6 1$6 = 1,426. 10$. 78 9−1,255. 106<= > [49] 
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1.4.4 Conclusion 
L’utilisation d’une modèle cinétique simplifié a permis de dimensionner une première unité 
Turboplasma, utilisée pour le procédé CHO-Power. Le projet ANR « Turboplasma 09 » 
donne les moyens à Europlasma de compléter ses compétences théoriques et techniques par la 
réalisation d’un pilote de 300 kW dédié au secteur de  la recherche et développement. 
La partie suivante regroupe les résultats des recherches bibliographiques effectuées dans le 
cadre de cette étude dans l’optique de dégager des voies potentielles d’amélioration du modèle 
cinétique élaborée par A. Fourcault.  
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1.5 Axes de modifications 
Le mécanisme global de la dégradation thermique des goudrons ne peut se réduire à un 
ensemble de réactions intervenant lors du craquage thermique des espèces condensables. Il 
existe des phénomènes de polymérisation et de reformage de certaines espèces présentes, mais 
aussi des réactions de gazéification des particules solides fines telles que les particules de 
résidus carbonés ou bien les suies [51]. 
1.5.1 Modifications du schéma réactionnel homogène 
1.5.1.1 Représentativité des composés modèles 
Les conditions opératoires du réacteur Turboplasma sont assez particulières : les très hautes 
températures rencontrées et l’absence de catalyseur sont autant de points qui réduisent les 
données relatives à la dégradation des goudrons et donc disponibles dans la littérature.  
Il faut donc vérifier la représentativité des espèces chimiques sélectionnées dans le modèle 
cinétique. La sélection de ces composés modèles pose problème : suivant les études et leur 
problématique respective, la sélection de ces composés modèles peut varier. Les plus 
couramment utilisés restent le benzène C6H6, le toluène C7H8, l’indène C9H8, le naphtalène 
C10H8, le 1-méthyl-naphtalène C11H10, l’anthracène C14H10, le pyrène C16H10 et le phénol C6H6O 
[51].  
Les performances actuelles de l’informatique ont rendu possible l’utilisation des mécanismes 
réactionnels comprenant des centaines d’espèces chimiques et de réactions. Les travaux de 
modélisation numérique sur la formation du benzène [52][53], sur la formation de 
Hydrocarbures Aromatiques Polycycliques [54] ou encore des particules de suies [55] ont 
permis de cibler certaines espèces et donc de valider partiellement ou non la représentativité 
des composés modèles. 
Deux pistes d’amélioration se sont dégagées des recherches bibliographiques : la prise en 
compte du phénol en tant que composé modèle (goudrons de classe 2 dans la classification de 
Van Paasen et Kiel [35]), et la modélisation du craquage thermique du méthane à très haute 
température afin de modéliser plus précisément les espèces précurseurs à la formation de 
suies. 
1.5.1.2 Composés modèles pour les goudrons secondaires 
A. Pourquoi le phénol ? 
Les phénoliques sont donc des composés mono aromatiques représentant les goudrons de 
classe 2. Leur concentration est maximale à des températures du milieu réactionnel 
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avoisinantes les 700°C [36]. Divers travaux ont montré que les réactions de dégradation des 
composés phénoliques (plus particulièrement le phénol) devenaient importantes à partir de 
650°C et atteignaient une activité réactionnelle maximale à 900°C [36][56][57]. D’autres 
auteurs confirment cette observation : Brage et al. [36] rapporte que le phénol, le toluène et 
les crésols sont prédominants à 700°C alors que le naphtalène et l’indiène le sont pour des 
températures supérieures à 900°C, comme l’indique également Gil et al. [58]. Le C6H6O et le 
C7H8 sont donc des composés amenant à la formation de goudrons plus lourds tel que le 
naphtalène [36][57] voire à l’apparition de HAP [59][60] et donc de particules de suies [61][62]. 
Van Paasen et Kiel ont regroupé les données existantes sur l’influence de la température sur 
la dégradation de différents types de goudrons [35]. La Figure 25 montre que les produits 
secondaires (m- crésol, phénol, indiène) sont rapidement dégradés pour former des produits 
tertiaires (naphtalène et anthracène) ainsi que du benzène. 
 
Figure 25 - Influence de la température du milieu sur la dégradation de goudrons types 
[35] 
B. Réactivité du phénol 
La majorité des données disponibles dans la littérature sur la dégradation du phénol sont 
issues de travaux sur les réactions catalytiques gaz-solide, ou liquide-solide. Toutefois, 
quelques études ont été effectuées afin de mieux comprendre cette transition : les travaux de 
Knight ont par exemple montré qu’à des pressions de 21,4 bar la dégradation des goudrons 
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secondaires est totale [28]. Polychronopoulou et al. montrent que la réaction d’hydrogénation 
du phénol amenant à la formation du benzène peut être négligée : elle ne représente moins de 
5 % de la conversion totale du phénol [63]. 
!@@"	 +	/ 	→ 	!@@ 	+ 	/"	
Miller et Bellan [62], tout comme Wang et al. [64], confirment l’importance du reformage à la 
vapeur du phénol. Vassilatos et al. [56] ainsi que Morf [57] proposent dans leurs travaux un 
mécanisme réactionnel dégradant le phénol en naphtalène via un composé intermédiaire qui 
est le cyclopentadiène. Les réactions globales d’oxydation et de reformage à la vapeur 
peuvent s’écrire de la manière suivante : 
!@@" → !" + 0,4!$%& - 0,15!@@ - 0,1!A - 0,75/ 
!@@" - 3/" → !" - !"/ - 2,95!A - 0,05!+, - 0,1/ 
Les travaux de Abu El-Rub et al. comparent l’influence de différents catalyseurs (dont les 
particules de résidus carbonés) sur la dégradation d’un mélange de phénol et de naphtalène 
en présence d’une atmosphère riche en vapeur d’eau et en dioxyde de carbone [65]. Des essais 
ont été effectués à pression atmosphérique dans un réacteur tubulaire à lit fixe pour une 
gamme de température de 700 à 900°C. Le temps de séjour du gaz dans le lit fixe est de 0,3 
secondes. Il s’avère qu’au-delà de 900°C, la conversion du phénol se fait principalement par 
craquage thermique et alors que celle du naphtalène par craquage catalytique. Les particules 
de résidus carbonés représentent donc un catalyseur efficace dans la dégradation du phénol à 
700°C et du naphtalène à 900°C (cf. Figure 26 et Figure 27). 
 
Figure 26 - Conversion du phénol en fonction des catalyseurs utilisés [65] 
 
Figure 27 - Conversion du naphtalène en fonction des catalyseurs utilisés [65] 
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1.5.1.3 Dégradation thermique du méthane 
Bien que le méthane soit une espèce chimiquement stable, sa décomposition thermique a fait 
l’objet de nombreuses études. Un mécanisme primaire de polymérisation du méthane a été 
rapidement identifié [66]: il s’agit d’un schéma réactionnel faisant intervenir radicaux libres et 
produisant de l’éthane et l’hydrogène : 
!A → !E∗ +∗ 
∗ + !A → / + !E∗ 
2!E∗ → !/@ 
STUV → US + TSUW 
Chen et al. ont plus particulièrement travaillé sur la dissociation du méthane et ont montré 
que le méthane se dégrade sous la forme de CH3* + H* plutôt que celle de CH2 + H2 [67]. 
Selon Jess [44], le craquage thermique du méthane mène à la formation de plusieurs oléfines 
(acétylène, éthylène) et des particules de suies. Eisenberg et Bliss [68] ont cherché à expliquer 
la formation de ces produits en regroupant les réactions secondaires sous la forme d’une 
succession de déshydrogénations : 
!/@ → !/A +/ → !// +/ → !+, + / 
Arutyunov et al. [69] note que cette séquence est une bonne description de la dégradation du 
méthane à des températures inférieures à 1000K. 
Les travaux de Chen et al. sur la décomposition du méthane à 1038K et à 0,6 bar ont mis en 
évidence un mécanisme expliquant tour à tour la formation de l’hydrogène, de l’éthane, de 
l’éthylène du propène et de l’acétylène [67][70]. Ce mécanisme peut se décomposer de la 
manière suivante : 
 
o Formation primaire d’éthane et de dihydrogène : 
2!A → !/@ +/ 
o Réactions secondaires de l’éthane : 
!/@ = / + !/A    et/ou    !/@ →2	!E∗ 
o Réactions secondaires de l’éthylène : 
!/A = !// +/    et    !/A + !A = !E@ 
o Réactions secondaires de l’acétylène : 
!// + !A = !E!! + /    et    !// = !/∗ +/ 
o Réactions secondaires de propène : 
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!E@ = / + 	!/!!    et    !E@ = !E!/!!/ +/ 
D’autres auteurs s’affranchissent du modèle précédemment présenté : comme il est possible de 
le voir sur la Figure 28, Dufour et al. [71] regroupent trois schémas réactionnels complexes en 
un seul mécanisme global de dégradation du méthane en présence d’hydrogène, de vapeur 
d’eau et de dioxyde de carbone. 
 
Figure 28 - Mécanisme de dégradation du CH4 en présence d’H2 d’H2O et de CO2 [71] 
1.5.1.4 Conclusion – Modifications du schéma réactionnel homogène 
Tout d’abord, le phénol semble donc être un composé important lors la formation des 
précurseurs de suies : il serait donc intéressant de l’introduire dans le schéma réactionnel 
homogène dans l’optique de mieux appréhender la dégradation des goudrons dans sa 
globalité. De plus, certaines conditions opératoires du réacteur pilote Turboplasma seront 
amenées à varier : la température de fonctionnement inférieure à 800°C, la fraction de phénol 
du gaz de synthèse peut devenir conséquente et conduire à la formation de naphtalène et de 
particules de suies. 
Bien que les mécanismes de dégradation thermique du méthane aient été largement étudiés, 
leur complexité rend leur modélisation numérique difficile : l’ajout de réactions radicalaires 
dans un schéma réactionnel simplifié n’est pas envisageable. S’il semble toutefois important 
de prendre en compte le craquage thermique du méthane, c’est avant tout parce qu’il existe 
au sein du Turboplasma au niveau de la zone du dard plasma d’importants gradients 
thermiques qui favorisent ce type de phénomène. Ces deux pistes d’amélioration feront d’une 
étude plus détaillée dans le Chapitre 3. 
1.5.2 Formation des suies et ses précurseurs 
1.5.2.1 Propriétés des suies 
Ces particules solides voire goudronneuses sont composées principalement de carbone 
élémentaire (aussi appelé carbone suie ou carbone noir) ainsi que, dans de plus faibles 
proportions, d’hydrogène. On peut retrouver des traces d’oxygène, de soufre et d’azote. La 
formule chimique généralement utilisée pour les suies est (C8H)n comme proposé dans la 
littérature [72]. 
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Les particules de suies sont en fait une agglomération de particules élémentaires de surface 
lisse, appelées sphérules. La taille de ces dernières varie de 10 à 80 nm. Les agglomérats 
quant à eux atteignent plusieurs micromètres. La porosité des sphérules est de 8 à 14% alors 
que celle des agglomérats va jusqu’à 95%. 
La structure des sphérules se compose de deux parties : la partie centrale composée de 
plusieurs particules fines entourée d’un réseau de carbone et la partie externe se composant 
de couches concentriques de graphite (composé stable chimiquement et physiquement) 
lorsqu’elles sont exposées à de hautes températures [73]. 
1.5.2.2 Mécanismes réactionnels 
Il est important de comprendre les mécanismes responsables de la formation des suies afin de 
tenter de réduire leur formation. La formation des particules de suies se révèle être un 
mécanisme complexe s’articulant en trois étapes (cf. Figure 29): 
- La formation des premiers cycles aromatiques  
- La polymérisation des aromatiques en HAP puis en sphérules 
- La nucléation des particules de suie et leur croissance 
 
Figure 29 - Schéma récapitulatif de la formation des suies [74] 
Le craquage thermique permet de fractionner les chaînes hydrocarbonées en éléments plus 
petits. Des réactions de polymérisation vont créer à partir de ces éléments des anneaux 
aromatiques qui vont former par divers processus des Hydrocarbures Aromatiques 
Polycycliques (HAP) et initient finalement la formation des suies. Des interactions entre des 
espèces non aromatiques, les HAP et les suies mènent à la formation de HAP et aussi à la 
croissance des particules de suies.  
Les HAP sont une sous famille des hydrocarbures aromatiques dont la structure comprend au 
moins deux cycles aromatiques condensés. Selon le nombre de cycles, les HAP sont considérés 
comme légers (jusqu’à trois cycles) ou lourds (au-delà de trois cycles). Il apparaît que le 
passage de HAP légers aux HAP lourds soit l’étape limitante du processus de formation des 
suies [75]. 
Pour la modélisation de leur formation, il existe différentes approches : allant de modèles 
empiriques [76] à des mécanismes complexes [62] [77] [78]. Par exemple, le modèle utilisé par 
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Ziegler [79] considère que seule la dégradation thermique de l’acétylène mène à la formation 
de suies : 
!// → 2!+, + / 
La limite principale de ce modèle simplifié réside dans le fait de la non prise en compte de la 
relation étroite existante entre la formation de suies et les HAP, les principaux précurseurs. 
A.  Formation des premiers cycles aromatiques 
Suites aux recherches bibliographiques, il semble difficile de sélectionner un chemin 
réactionnel préférentiel quant à la formation des premiers cycles aromatiques tant les 
possibilités sont nombreuses. Les travaux de Richter et Howard permettent de récapituler en 
détail l’ensemble de chemins potentiels [78]. Skjøth-Rasmussen et al. [53], quant à eux, 
mettent en parallèle les deux principaux chemins réactionnels. 
Voie « 1,3-Butadiényl + Acétylène » 
Des travaux sur la formation du benzène ont permis de montrer que la réaction du 1,3-
butadienyl et de l’acétylène produit du benzène par un mécanisme de radicaux libres 
(fermeture de cycle et perte d’un hydrogène). L’attaque de l’acétylène sur le 1,3-butadienyl 
conduit donc, après un réarrangement moléculaire et le largage d’un hydrogène, à la 
formation d’un benzène. 
!/E∗ 	+ 	!// 	→ 	!A6∗	
!A6∗ 	+ 	!// 	→ 	!@@ 	+ ∗ 
Les travaux de Frenklach [80] montrent toutefois que pour des températures supérieures à 
1500 K, le chemin réactionnel dominant est plutôt celui faisant intervenir les radicaux C4H3. 
!/∗ + !// → !AE∗ 	+ ∗ 
!AE∗ 	+ 	!// 	→ 	!@6∗ 	→ 	 X!@6∗ 
X!@6 +	Y 	→ !@@ 
Voie « Addition des radicaux propargyles »  
Miller et Melius [81] ont montré que la recombinaison de deux radicaux propargyle était un 
chemin réactionnel potentiel à la formation de benzène. Cette recombinaison ne se fait pas 
seulement en une seule étape mais fait intervenir des hydrocarbures insaturés à 6 carbones. 
!// + !/∗ → !EE∗ +∗ 
!EE∗ + !EE∗ → 	Z!@@ → !@6 +Y → !@@ 
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B. Formation et polymérisation des HAP  
Durant ces dernières années, la compréhension de la formation des HAP et de leur croissance 
a considérablement évolué : la majorité des mécanismes proposés se base sur la chimie des 
radicaux libres. 
Il existe des mécanismes se composant d’une séquence d’additions successives d’espèces 
chimiques telles que l’acétylène afin de former des HAP plus grands : ce sont des mécanismes 
dits « à croissance successive » comme par exemple le mécanisme HACA (« Hydrogen 
Abstraction and Acetylene -i.e. Carbon- Addition »). Ce mécanisme se décompose en trois 
phases :  
[\ + ↔ [\2 +/ 
[\2 + !// ↔ [\!//2 
[\!//2 + !// → [\^$ + 
Où  	[\, un aromatique possédant 	cycles aromatiques. 
Le mécanisme HACA est relativement lent [82], et ne peut expliquer à lui seul la formation 
rapide de HAP lourds dans les différents cas étudiés : Castaldi et al. [83] propose comme 
chemin réactionnel supplémentaire au mécanisme HACA l’addition de radicaux 
cyclopentadiènyle. Böhm et Jander [84] suggèrent quant à eux un chemin réactionnel faisant 
intervenir des espèces aromatiques à 4 carbones telles que le diacétylene et le vinylacétylene. 
Par opposition aux mécanismes présentés ci-dessus, il existe des mécanismes dits « à 
croissance combinée » qui permettent une croissance plus rapide des HAP par association 
directe d’espèces aromatiques [85] : par exemple, la formation de phénanthrène peut se faire à 
partir de benzène et utilise comme intermédiaire le diphényle ou encore la formation de 2-
phenyl-pyrène à partir de pyrène. 
La principale différence entre ces deux mécanismes repose sur le fait que l’un est régi par des 
réactions homogènes (mécanisme HAPs) alors que l’autre l’est par des réactions hétérogènes 
(mécanisme HACA). 
C. Formation et croissance des suies 
Bien que la condensation des HAP puisse expliquer partiellement le passage de molécules 2D 
en molécules 3D, Haynes et Wagner [86] expliquent que les HAP très lourds mis en jeu sont 
très difficiles à former. Westmoreland et al. [87] se tourne plutôt vers des interactions 
ioniques pour expliquer leur formation. Malgré de nombreuses études, la nature de la 
transition de HAP molécules bidimensionnelles à des particules de suies molécules 
tridimensionnelles reste floue. 
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Les modèles développés actuellement reposent donc sur des bases empiriques : la formation de 
premières sphérules à la valeur d’une certaine concentration en hydrocarbures. Le choix de 
l’hydrocarbure varie suivant différents auteurs : Fairweather et al. [88] utilisent les 
concentrations en benzène et acétylène [88] / Smooke et al. [89] utilisent le naphtanyl- et le 
anthracyl- / Appel et al. [55] se limite à la dimérisation du pyrène. 
Croissance par réaction de surface 
Les réactions de surface hétérogènes faisant intervenir le carbone des sphérules des particules 
s’effectuent sur les sites actifs des sphérules : il y a une adsorption à travers les interstices 
puis réaction et enfin désorption des produits. La polymérisation de la suie commence vers 
900°C et s’accentue jusqu’à la température de 1200°C. Elle diminue par la suite 
progressivement du fait de la concurrence du phénomène de gazéification au dioxygène, à la 
vapeur d’eau et au dioxyde de carbone [90]. Deux types de réactions sont alors considérés : 
- Réaction avec augmentation du diamètre : du premier ordre, ces réactions de surface 
s’expliquent par des mécanismes identiques à la formation des premières sphérules : ajout 
d’acétylène, par condensation de HAP [91] [92]. On considère la surface des sphérules 
identiques à celles des HAP (HAP lourds recouverts de liaisons C-H).  
- Réaction avec diminution du diamètre : on gazéifie les particules de suies à l’aide 
d’espèces oxydantes telles que le dioxygène, la vapeur d’eau, ou l’ion hydroxyde OH 
jusqu’à épuisement du carbone particulaire [93]. Comme le montre la Figure 30, les 
réactions sont contrôlées par le transfert des espèces oxydantes et des produits. 
 
Figure 30 - Phénomènes physiques mis en jeu lors de la gazéification des suies [94] 
Croissance par collision 
Une fois que les particules de suie atteignent un diamètre suffisant, la croissance se fait 
majoritairement par agglomération [86]. L’augmentation de la concentration des suies du 
milieu implique une transition progressive de la croissance par coalescence vers une croissance 
par collision. La coalescence des particules ne modifie pas le nombre total de particules alors 
que l’agglomération implique la fusion totale de sphérule et donc une baisse du nombre total 
de particules (cf. Figure 31). 
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Figure 31 - Processus physiques lors de la croissance des suies [74] 
1.5.2.3 Conclusion – Formation des suies et de ses précurseurs 
Les particules de suies sont le fruit d’une succession de phénomènes physico-chimiques 
complexes : formation de cycles aromatiques, polymérisation de ces derniers en HAP, 
production puis agglomération de sphérules, puis formation de particules de suies. Une 
modélisation aboutie du processus de formation des suies nécessiterait l’utilisation d’un 
schéma réactionnel comprenant des centaines d’espèces chimiques ainsi que des milliers de 
potentielles réactions, d’où l’utilisation généralisée du logiciel CHEMKIN pour ce type de 
modélisation. Dans le cadre de notre étude, face à l’impossibilité de dégager un mécanisme 
réactionnel simple, la modélisation des particules de suie se fera par une meilleure prise en 
compte de la réactivité de certains de ces précurseurs via des modifications du modèle 
cinétique homogène. La Chapitre 3 présentera brièvement les choix effectués afin de prédire 
au mieux la formation de suies. 
1.5.3 Gazéification des particules de résidu carboné 
Les résidus carbonés (aussi appelées particules de CHAR) sont des particules de combustible 
partiellement oxydées. Or, ces particules sont constituées en grande partie de carbone solide, 
pouvant être gazéifié. Elles représentent donc une perte d’énergie potentielle qui est 
préjudiciable au rendement énergétique global de procédé de gazéification. En effet, le 
transfert de carbone solide de la phase solide à la phase fluide a pour effet d’augmenter le 
pouvoir calorifique du gaz contenant les particules. 
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1.5.3.1 Propriétés des particules de résidu carboné 
A. Composition type de particules de résidu carboné 
Les caractéristiques physico-chimiques des particules de résidu carboné ont été largement 
étudiées ces dernières années. Les travaux d’Apaydin-Varol et Pütün ont permis de comparer 
les propriétés de particules suivant la nature de la biomasse dont elles sont issues [95]. 
L’ensemble des échantillons pyrolysés à pression atmosphérique avait une masse de 20 g et 
était constitué de particules de diamètre compris entre 0,425 et 1,25 mm. La vitesse de 
chauffe était de 10°C.min-1 jusqu’à atteindre 550°C. La fraction de cendres et de carbone 
solide en fin de pyrolyse varie en fonction de la nature du solide gazéifié. La Table 15 
regroupe les caractéristiques des particules de résidus carbonés et de la biomasse dont elles 
sont issues. 
Table 15 - Propriétés physico-chimiques de biomasse et de particules de résidu carboné 
[95] 
 
Résidu de Pin 
Résidu de 
Soja 
Résidu de 
Maïs 
Résidu 
arachide 
Biomasse CHAR Biomasse CHAR Biomasse CHAR Biomasse CHAR 
Humidité [%m] 8,8 1,2 8,4 1,5 8,1 1,7 5,1 1,9 
Cendres [%m] 1,4 4,7 5,6 16,8 10,8 30,3 2,2 7,8 
Volatiles [%m] 71,7 6,7 71,6 10,1 67,4 8,9 70,1 8,1 
Carbone [%m] 18,1 87,4 14,4 71,6 13,8 59,1 22,6 82,2 
          
Densité [kg/m3  60,4  266  53,6  48,0 
Aire surf. [m2/g]  208  2,1  11,8  211 
Il apparaît clairement à la vue de la Table 13 que les caractéristiques de particules de résidus 
peuvent varier de manière non-négligeable : les résidus carbonés ont vu leur densité 
quadruplée alors que la biomasse utilisée passe du pin au soja. L’aire surfacique varie aussi : 
elle passe de 2,1 m²/g pour les résidus carbonés issus du soja à plus de 200 m²/g pour les 
résidus issus du pin et de l’arachide. De plus, la quantité de carbone dont elles sont 
composées est importante : elle oscille entre 87,4 % pour le pin à 60 % pour le maïs. Elle 
représente bel et bien une source de carbone importante. 
B. Réactivité 
La réactivité est liée à trois caractéristiques des particules de résidus carbonés : la structure 
chimique, la fraction des composés inorganiques et la porosité. La réactivité des particules 
augmente avec la température et diminue à mesure que la taille des particules augmente (à 
température constante). Cette constatation est confirmée par des résultats obtenus lors de la 
gazéification de déchets de bois [96]. 
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La gazéification partielle des particules passe par une première étape de pyrolyse : les 
particules sont chauffées en absence d’agent oxydant. Lors de cette étape, la température du 
milieu a une influence indirecte sur la morphologie des particules de résidus carbonés. 
L’expulsion plus ou moins rapide des gaz volatils contenus dans les particules de résidus 
carbonés modifie les caractéristiques des particules : cette dévolatilisation a comme effet une 
augmentation de la porosité des particules de résidus carbonés, allant parfois jusqu’à leur 
fractionnement et donc modifiant la répartition granulométrique. On considère toutefois que 
le diamètre de la majorité des particules de résidus carbonés reste du même ordre de 
grandeur que celui des particules de combustibles dont elles sont issues [97]. 
Mani et al. [98] ont cherché à évaluer la cinétique de gazéification au dioxyde de carbone des 
particules de résidus carbonés issu de la paille de blé à diverses températures (de 750 à 
900°C) par l’identification des phénomènes de diffusion de matière (cf. Table 17) et de 
réaction de surface (cf. Table 16). Le diamètre des particules étudiées est compris entre de 60 
à 925 µm et la pression en dioxyde de carbone est maintenue constante. 
Table 16 - Réactivité des particules de résidus carbonés en fonction de la température 
Diamètre de la 
particule 
Réactivité expérimentale à 50 % 
[mol.g-1.min-1] 
[µm] T=750°C T=800°C T=850°C T=900°C 
<60 0,357 0,377 0,395 0,412 
250 0,176 0,186 0,195 0,203 
638 0,138 0,146 0,153 0,159 
925 0,082 0,087 0,092 0,095 
Table 17 - Diffusivité des particules de résidus carbonés en fonction de la température 
Diamètre de la 
particule 
Diffusivité effective 
[m2.min-1] 
[µm] T=750°C T=800°C T=850°C T=900°C 
<60 0,324 0,334 0,345 0,355 
250 0,66 0,689 0,717 0,745 
638 1,02 1,08 1,13 1,19 
925 1,32 1,4 1,49 1,57 
La Table 16 donne les valeurs de taux de réactivité lorsque 50 % du carbone de la particule a 
été consommé : ce taux croît avec la température mais diminue avec l’augmentation du 
diamètre des particules. La Table 17 permet de voir que la diffusivité effective augmente de 
manière conséquence lorsque le diamètre des particules est important et croît modérément 
lorsqu’il y a une hausse de température. Le calcul du module de Thiele explique la diminution 
du taux de réactivité pour les grandes particules, qui est dû à la limitation de diffusion à 
travers les pores. 
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C. Porosité / Aire surfacique 
Trois types de pores sont généralement utilisés : 
- les macropores pour des diamètres supérieurs à 50 nm,  
- les mesopores pour des diamètres compris entre 10 et 50 nm 
- les micropores pour des diamètres inférieurs à 10 nm. 
Sadhukhan et al. [99] ont étudié la combustion partielle des particules de charbon, et plus 
particulièrement l’évolution des caractéristiques physiques des particules de résidus carbonés 
produits en fonction du taux de conversion du carbone solide contenu dans ces dernières. Les 
données de la Table 18 montrent que la quantité de carbone ayant réagi influence 
grandement le volume total de pores, l’aire surfacique et la répartition des pores. 
Table 18 - Évolution des caractéristiques de résidus carbonés en fonction de leur 
conversion 
Combustion du 
carbone 
Volume totale 
de pores 
Aire surfacique Micropores 
[%] [cm3.g-1] [m2.g-1] [%] 
0,00 1,76×10-2 17,56 95,7 
0,18 3,82×10-2 22,80 83,8 
0,49 5,51×10-2 36,12 68,7 
0,67 6,92×10-2 33,99 55,0 
0,78 7,31×10-2 31,56 38,0 
0,92 8,83×10-2 22,90 36,3 
Yu et al. ont étudiés les caractéristiques des échantillons de charbon bitumineux soumis 
successivement à une pyrolyse et à une combustion totale à diverses températures (1373 K, 
1523 K et 1673 K) [100]. La répartition des pores de ces échantillons sont regroupés dans la 
Table 19. La nature du charbon traité étudié est quelque peu différente de celle de la Table 
18 : l’aire surfacique est plus grande pour les particules étudiées par Sadhukhan (17,56 m2.g-1 
contre 2,19 m2.g-1), de plus les pores initiaux des particules de charbon sont en grande 
majorité des micropores (85,2 % et 78,3 % pour la Table 19 et 4,3 % au maximum pour la 
Table 18). 
L’augmentation du volume total des pores des particules de résidus carbonés semble liée à 
celle de la température de travail. Le volume et la répartition des différents types de pores 
sont liés à la température de gazéification ainsi qu’aux caractéristiques physiques initiales du 
charbon gazéifié : d’une manière générale, la hausse de la température de gazéification 
conduit à l’augmentation de l’aire surfacique des particules de résidus carbonés produites du 
fait d’une expulsion brutale de volatils. De plus, à la vue des résultats des deux premiers 
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échantillons de charbon étudiés, il semble que la température de gazéification amène à la 
formation accrue de micropores. 
Table 19 - Influence de la température sur la porosité des particules 
Échantillon 
Macropores Mesopores Micropores 
Volume total 
des pores 
Aire 
surfacique 
[%vol] [%vol] [%vol] [cm3.g-1] [m2.g-1] 
Charbon 01 85,2 14,8 0 5,59×10-3 2,19 
Résidu 
1373 K 71,5 24,8 3,7 3,23×10-2 2,89 
1573 K 71,9 20,6 7,5 8,48×10-2 3,43 
1673 K 53,6 27,4 19,0 7,91×10-2 5,29 
Charbon 02 78,3 16,0 5,7 2,6×10-3 1,47 
Résidu 
1373 K 84,3 8,6 7,1 1,13×10-2 4,65 
1573 K 71,8 26,6 1,7 4,89×10-2 4,12 
1673 K 56,3 19,4 24,3 3,06×10-2 17,20 
1.5.3.2 Gazéification des particules  
Après la phase de pyrolyse flash, avec une température aux alentours de 800°C, les particules 
de résidus carbonés peuvent représenter jusqu’à 10 % en masse du combustible initialement 
présent [101]. Ces particules réagissent ensuite partiellement avec la vapeur d’eau, le dioxyde 
de carbone (réactions de reformage) ainsi qu’avec le dioxygène (réaction d’oxydation) lors de 
l’étape de gazéification. Les réactions de gazéification des particules de résidus carbonés sont 
lentes et endothermiques. 
Les réactions des particules aux diamètres importants sont contrôlées par la diffusion 
interne : la zone de réaction se forme près de la surface et une fine couche de cendre se forme 
rapidement [102]. Alors que pour les plus petites particules qui sont en régime chimique, les 
réactions se font sur l’ensemble du volume et ne conduit à la formation d’une pellicule de 
cendre stable qu’en fin de conversion (>90%).  
Axes de modifications 
 
79 
 
Figure 32 - La gazéification de la particule de résidus carbonés [94] 
La Figure 32 illustre les phénomènes agissant lors de la gazéification des particules de résidus 
carbonés : dans un premier temps, l’espèce oxydante doit traverser la couche limite (diffusion 
externe) de la particule pour ensuite atteindre les pores et réagir (diffusion interne). Les 
produits gazeux de réaction sont ensuite expulsés de la particule. 
Pour comparaison, les particules d’un diamètre inférieur à 60 µm atteignent des taux de 
conversion de l’ordre de 80 % alors que dans le même temps, les particules d’un diamètre 
supérieur à 100 µm peinent à atteindre les 50 % [103] : le diamètre joue un rôle important 
dans la gazéification des particules de résidus carbonés. 
Rôle des cendres produites : 
Au fur et à mesure que les particules de résidus carbonés sont gazéifiées, des cendres sont 
produites. La Table 20, issue de travaux de Yang et al. [104], souligne l’importance de la 
température du milieu sur l’évolution de la composition des particules une fois gazéifiées. 
Table 20 - Influence de la température de la gazéification sur la composition des 
particules de résidus carbonés gazéifiées [99] 
Température 
[°C] 
Fraction massique [%m] 
Carbone Hydrogène Oxygène Cendres 
550 15,39 1,98 27,71 51,82 
600 15,69 1,86 18,09 60,80 
650 15,10 1,71 14,86 65,83 
700 11,40 1,67 6,59 77,96 
750 0,15 1,65 7,19 90,01 
800 0,17 1,48 5,40 92,16 
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La Figure 32 montre que la quantité de cendres augmente lorsque la température de 
gazéification augmente. Pour les particules à gros diamètre, la présence importante de 
cendres peut provoquer un phénomène d’isolation des particules : la couche de cendre limite 
alors la diffusion interne des espèces réactives gazeuses et les produits de réaction gazeux. De 
plus, du fait de sa conduction thermique faible, elle génère un gradient de température 
conséquent : d’après Ahmed et Gupta [105] ce gradient peut atteindre 50 K. La couche de 
cendres a pourtant un effet antagoniste au précédent : les traces de Na et K dans les cendres 
donnent à cette dernière un rôle de catalyseur pour les réactions de gazéification ainsi que 
pour le craquage du C10H8.  
Il y a un effet de compensation : l’effet catalyseur des cendres diminue par la présence de plus 
en plus importante des cendres dans le milieu réaction, qui a pour effet de bloquer les pores 
des particules et donc de limiter la réactivité des particules de résidus carbonés.  
La conversion se fait plus rapidement plus la pression totale est importante. À basse 
température, la réaction est contrôlée par la cinétique et se fait de manière uniforme sur 
l'ensemble du volume de la particule. À haute température, la combustion est contrôlée par 
la diffusion de l'espèce gazeuse réactive, et la zone réactionnelle est limitée à l'interface 
solide/fluide [106]. 
Formation de graphique 
Pour des températures supérieures à 1000°C, plusieurs auteurs ont observé une diminution de 
la réactivité et de la modification de composition des particules de résidus carbonés : la 
réorganisation du carbone en graphite en est la principale cause [107]. Le phénomène de 
graphitisation est alors en compétition avec celui de la gazéification. De même, la quantité 
totale de carbone fixé des particules de résidus carbonés augmente pour des températures 
comprises entre 800°C et 1400°C [97]. 
1.5.3.3 Conclusion – Gazéification des particules de résidus carbonés 
Sachant que l’unité pilote Turboplasma sera alimentée en gaz de synthèse par le gazéifieur à 
lit fluidisé KIWI, la teneur importante en particules de résidus carbonés du gaz produit 
impose la modélisation de leur gazéification au sein du réacteur. En effet, la perte du 
potentiel thermochimique que représentent ces particules serait dommageable au rendement 
global de l’unité de traitement. La modélisation de ces particules et leur impact sur le 
fonctionnement du réacteur fera l’objet du Chapitre 2. 
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Conclusion du Chapitre 1 
 
À l’image de la situation énergétique mondiale, la France et ses partenaires européens font 
actuellement face des défis majeurs de société : diversifier ses méthodes de production 
d’énergie primaire afin d’assurer une indépendance énergétique vis-à-vis des énergies issues de 
ressources fossiles qui seront amenées inéluctablement à se raréfier. 
De toutes les filières de production d’énergie renouvelable, celle de la valorisation énergétique 
de la biomasse semble promise à un fort développement : différentes technologies telles que la 
combustion, la pyrolyse ou la gazéification permettent d’utiliser le potentiel thermochimique 
contenu dans la matière organique. 
Dans le cadre de cette étude, les procédés de gazéification a été plus particulièrement étudié : 
cette filière en plein phase de développement permet de produire un gaz combustible 
contenant jusqu’à 85 % de l’énergie initialement contenu dans le solide traité. Toutefois, le 
gaz de synthèse produit est ensemencé par des nombreuses impuretés (goudrons, résidus 
carbonés, et particules de suies) qui limitent fortement sa valorisation à l’échelle industrielle. 
De plus, les méthodes classiques d’épuration du gaz se révèlent n’être pas assez efficaces ou 
trop onéreuses pour permettre à la filière de gazéification de se développer à grande échelle. 
Par le développement du procédé CHO-Power, Europlasma a développé une solution 
innovante et audacieuse répondant à la fois à la problématique d’une production d’une 
énergie indépendante du cours des ressources fossiles et de la valorisation des déchets 
partiellement organiques. 
Dans le souci de mieux appréhender les mécanismes réactionnels mis en jeu dans l’unité de 
dégradation thermique Turboplasma, Europlasma a souhaité concevoir un outil de 
dimensionnement par la création d’un modèle cinétique homogène de dégradation des 
goudrons, développé lors des travaux de thèse d’A. Fourcault. Cet outil a d’ailleurs permis le 
dimensionnement du réacteur pilote Turboplasma de 300 kW. 
Les recherches bibliographiques ont mis en évidence qu’il était nécessaire de faire évoluer le 
schéma réactionnel utilisé pour la modélisation de la dégradation thermique des goudrons. 
Deux voies de modifications ont finalement été sélectionnées : l’ajout d’une phase discrète 
réactive permettra la modélisation de la gazéification des particules de résidus carbonés  et 
fera l’objet du Chapitre 2 ; Les modifications apportées au modèle cinétique homogène auront 
pour objectif d’améliorer sensiblement la modélisation de la formation des suies et seront 
présentés dans le Chapitre 3. 
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Afin de réduire le risque d’encrassement et d’augmenter par la même occasion l’efficacité du 
procédé, il est primordial de s’assurer que les particules de résidus carbonés aient été 
totalement gazéifiées au sein du réacteur Turboplasma de 300 kW. Le Chapitre 2 « Phase 
discrète réactive» a donc pour but de présenter la partie des travaux de recherche relative à 
la modélisation numérique des particules solides réactives au sein du réacteur Turboplasma 
de 300 kW.  
Une première partie cherchera à poser les principes théoriques sur lesquels repose l’ensemble 
de simulations numériques de type CFD réalisées à l’aide du code commercial Fluent©. La 
modélisation numérique de la dynamique des fluides utilise les trois lois de conservation (de 
masse, de la quantité de mouvement et de l’énergie). Pour des raisons de gain en temps de 
calculs, il est toutefois indispensable d’utiliser un certain nombre de modèles permettant de 
simuler des phénomènes physiques (turbulence du milieu) ou chimiques (système 
réactionnel homogène et hétérogène). L’utilisation de ces modèles implique un certain 
nombre d’hypothèses et de limites d’utilisation, qui feront aussi l’objet de cette partie. 
Enfin, les méthodes de discrétisation et de résolution seront elles aussi présentées. 
Par la suite, les bilans matière et énergie d’un réacteur de géométrie simple seront établis à 
partir des grandeurs locales caractérisant l’écoulement du milieu réactionnel : la démarche 
analytique utilisée dans l’obtention de ces bilans appliqués à la phase continue et à la phase 
discrète sera alors clairement explicitée. L’étude des résultats de simulation numérique de 
ce même réacteur aidera à définir les interactions physiques et chimiques entre la phase 
continue et la phase discrète : les résultats numériques et ceux obtenus analytiquement 
seront alors confrontés dans l’optique de déterminer la signification précise de termes 
fournis par Fluent© ainsi que d’évaluer l’influence potentielle de paramètres géométriques et 
physiques du réacteur sur les résultats finaux. 
Dans une dernière partie, les simulations numériques se porteront sur la modélisation du 
fonctionnement interne du réacteur pilote Turboplasma de 300 kW au traitement 
thermique d’un gaz chargé en particules solides réactives, car issu d’un gazéifieur à lit 
fluidisé. L’étude des résultats de diverses simulations CFD donnera la possibilité de 
connaître, ou tout du moins d’évaluer, l’impact de cette phase discrète réactive sur les 
performances simulées du réacteur. 
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2.1  Modélisation numérique sous FLUENT 
2.1.1 Objectif 
L’amélioration du modèle cinétique de dégradation des goudrons passent par une meilleure 
caractérisation du gaz à traiter et de son comportement au sein du milieu réactionnel. La 
concentration non négligeable en particules de résidus carbonés du gaz provenant du 
gazéifieur à lit fluidisé KIWI impose de modéliser une phase discrète réactive au sein de 
l’unité pilote de 300 kW. Cette partie aura donc pour objectif de présenter succinctement le 
fonctionnement même du code Fluent© afin de comprendre les méthodes utilisées lors de la 
modélisation numérique du réacteur pilote. 
2.1.2 Modélisation CFD 
2.1.2.1 Définition 
La modélisation CFD (i.e. « Computational Fluid Dynamics ») permet d’obtenir numéri-
quement une solution approximative d’un problème faisant intervenir la dynamique des 
fluides ainsi que des transferts de matière et/ou de chaleur. L’imprécision numérique de la 
solution est due entre autre à la discrétisation des équations régissant l’écoulement et aux 
limites de la puissance de calcul et de mémoire du matériel informatique qui implique de 
remplacer certains termes du système à résoudre par des modèles plus simples et 
généralement empiriques, comme par exemple pour les phénomènes de turbulence. Il faut 
toutefois noter que l’industrie s’intéresse principalement aux valeurs moyennes et aux 
ordres de grandeurs d’un problème donné : la modélisation CFD donne, de ce point de vue, 
des résultats tout à fait satisfaisants. 
2.1.2.2 Objectif d’une simulation numérique 
L’objectif d’une simulation numérique CFD du réacteur Turboplasma est avant tout de 
déterminer en régime permanent le champ de vitesse, la concentration des constituants 
présents ainsi que la température en tout point du réacteur. 
Le code Fluent© est un logiciel CFD offrant la possibilité de modéliser de nombreux 
problèmes relatifs à la mécanique des fluides à travers des géométries complexes. Que 
l’écoulement soit compressible, incompressible, laminaire ou encore turbulent, les différents 
modèles regroupés dans le code FLUENT© permettent de résoudre la quasi-totalité des 
problèmes stationnaires ou instationnaires, liés aux transferts de matière et/ou de chaleur 
et faisant intervenir des schémas réactionnels homogènes et/ou hétérogènes. 
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Dans le cadre de l’étude du réacteur Turboplasma, le volume réactionnel est constitué de 
gaz, et dans une moindre mesure de particules solides : ces dernières représentent dans le 
cas d’étude moins de 10% du volume de la phase continue, c’est pourquoi leur modélisation 
se fera par l’ajout d’une phase discrète. Les résultats d’une simulation s’obtiennent par la 
résolution numérique des diverses lois de conservation appliquées à la phase continue dans 
un repère eulérien et par la modélisation séquentielle de la phase discrète, et de ses 
interactions avec la phase continue, dans un repère lagrangien. 
2.1.3 Modélisation d’une phase continue 
2.1.3.1 Système d’équations de conservation 
L’écoulement d’un fluide et son comportement physico-chimique sont caractérisés par trois 
lois de conversation qui sont : 
- La loi de conservation de la masse ; 
- La loi de conservation de la quantité de mouvement ; 
- La loi de conservation de l’énergie. 
A. Équation de conservation de la masse 
La forme instationnaire de l’équation de conversation de la masse (ou équation de 
continuité) pour un fluide quelconque s’écrit ainsi : 
_ 1	E. ` aba + ∇. (bde) = f 2.1 
Où : b La masse volumique du fluide – [kg.m-3] 
 de Le vecteur vitesse de particules fluides – [m.s-1] 
 f La production de masse relative aux réactions hétérogènes – [kg.m-3.s-1] 
Dans le membre de gauche de l’équation (2.1), le premier terme représente la variation de 
la masse volumique du fluide par unité de temps, et les termes restants le transport de 
masse par convection. Le membre de droite n’est autre que le terme source hétérogène. 
B. Équations de conservation de la quantité de mouvement 
La forme instationnaire de l’équation de conversation de la quantité de mouvement pour un 
fluide quelconque s’écrit ainsi : 
_ 1	//` abdea + g. (bdede) = −g8 + g. (h̿) + be + je 2.2 
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Où : 8 La pression – [Pa] ou [kg.m-1.s-2] 
 h̿ Le tenseur des contraintes visqueuses – [Pa] 
 e Le vecteur force dû à la gravitation – [m.s-2] 
 je Le vecteur force extérieure à la phase continue – [kg.m-2.s-2] 
Le membre de gauche représente l’accélération du fluide alors que le membre de droite 
regroupe les contraintes de pression et de viscosité ainsi que les forces extérieures 
volumiques (effet de la gravité) ou surfaciques (conditions limites). Le terme je modélise les 
forces externes au milieu continu, comme par exemple les interactions avec une phase 
discrète. 
Pour les fluides newtoniens, le tenseur des contraintes visqueuses h̿ peut alors se développer 
de la manière suivante : 
[k] h̿ = μ[(∇de) + (∇de)] + m(∇. de)n̿ 2.3 
Où : μ La viscosité dynamique – [Pa.s] 
 m La viscosité du volume de fluide – [Pa.s] 
 n̿ Le tenseur unité 
C. Équation de conservation de l’énergie 
La forme instationnaire de l’équation de conversation de l’énergie s’écrit : 
_o	E` abpa + ∇. [de(bp + 8)] = −∇.q1rss∇= +tℎ v  + h̿. dew + xYyz + xYyr 2.4 
Avec : p = ℎ − 8b + \/2  ℎ =t{ ℎ  ℎ = | !8 =
}
}~  2.5 
Où : p L’énergie totale – [J.kg-1] 
 1rss La conductivité thermique effective – [W.m-1.K-1] 
 ℎ  L’enthalpie relative au constituant  – [J.kg-1] 
 v  Le flux du constituant  – [kg.m-2.s-1] 
 xYyz Le débit de chaleur produite par les réactions homogènes – [W.m-3] 
 xYyr Le débit de chaleur produite par les réactions hétérogènes – [W.m-3] 
Le terme de droite de l’équation regroupe successivement des termes de conduction, de 
convection et de dissipation visqueuse. Les deux termes xYyzet xYyr représentent la quantité 
de chaleur produite par les systèmes réactionnels homogènes et hétérogènes. Il est 
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important de noter que, dans le cadre de notre étude, l’enthalpie de formation des divers 
composés chimiques modélisés est considérée comme l’enthalpie de référence. De ce fait, le 
terme source relative aux réactions homogènes est nul. 
 xYyz = 0 2.6  
2.1.3.2 Équation du transport des espèces 
L’équation de transport des espèces appliquée à un constituant  s’écrit de la manière 
suivante : 
_ 1	E. ` a{ ba + aa7\ { b\ = aa7\ v, + < + f  2.7 
Où : {  La fraction massique moyenne de l’espèce  
 v,  Le flux diffusif du constituant  dans la direction 7\ – [kg.m-2.s-1] 
 <  Le taux de production du constituant  du système réactionnel homogène – 
[kg.m-3.s-1] 
 f  Le taux de production du constituant  du système réactionnel hétérogène – 
[kg.m-3.s-1] 
Cette équation relie les flux convectifs et diffusifs aux termes de production ou 
consommation du constituant  issus des réactions homogènes et hétérogènes. Cette 
équation de diffusion-convection permet de prédire la fraction de masse locale de chacun 
des constituants. Dans un milieu turbulent, les composantes du flux diffusif v  se calculent 
de la façon suivante : 
_ 1	/. ` v, = −b , + μfXa{ a7\ + b ,} 1= aTa7\ 2.8 
Où :  , Le coefficient de diffusivité massique du constituant  – [m2.s-1] 
  ,} Le coefficient de diffusivité thermique du constituant  – [m2.s-1] 
 fX Le nombre de Schmidt turbulent (valeur utilisée de 0,7) 
2.1.3.3 Système d’équation de type RANS 
À présent que les équations permettant la caractérisation de l’écoulement ont été définies, il 
est important de prendre en compte les effets de la turbulence sur l’écoulement de la phase 
continue. En effet, la turbulence est un phénomène intervenant à des échelles variables en 
fonction du type d’écoulement. Sachant que la distance entre les centres des mailles est 
généralement trop importante pour modéliser correctement la turbulence, il est alors 
indispensable d’utiliser un modèle de turbulence pour palier à ce problème. 
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A. Moyenne de Reynolds 
La turbulence du milieu provoque des fluctuations aléatoires des paramètres propres à 
l’écoulement. Soit (7, ) une valeur instantanée d’un scalaire quelconque, la moyenne de 
Reynolds de cette variable, alors appelée	(7), est alors définie de la manière suivante : 
 (7, ) = Z	∆→ 1∆| +7, ,^∆  2.9 
Dans le cas d’un régime permanent, l’intervalle de temps ∆ doit être suffisamment grand 
par rapport au temps caractéristique de la fluctuation du champ de la variable étudiée afin 
de faire disparaître leur impact sur la valeur du scalaire étudié.  
Afin de modéliser correctement l’ensemble des caractéristiques de l’écoulement en régime 
turbulent, la valeur instantanée  à un instant  est décomposée en une valeur moyenne 	  
et une valeur fluctuante ′. 
 +7, , = 	 +7, + ′+7, , 2.10 
En introduisant la décomposition (2.10) dans la relation (2.9), il est possible d’écrire : 
 
+7, , = Z	∆→
1
∆| 	 +7, + ′+7, ,

^∆

= Z	∆→
1
∆| 	 +7,
^∆

+ Z	∆→
1
∆| ′+7, ,
^∆

 
2.11 
Or, par définition : 
 +	 +7,,= Z	∆→
1
∆| 	 +7,
^∆

= 	 +7, 2.12 
 
′+7, , = Z	∆→
1
∆| +7, ,
^∆


= Z	∆→
1
∆| +7, , − 	 +7,

^∆

 = 0 
2.13 
La moyenne de la valeur fluctuante ′+7, , est nulle. La moyenne temporelle de Reynolds 
du scalaire +7, , est donc tout simplement égale à sa valeur moyenne		 +7,. 
Dans le cas d’étude, l’écoulement du milieu continu compressible est supposé permanent. La 
décomposition des paramètres caractéristiques de la phase continue amenés à varier se fait 
de la manière suivante : 
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la vitesse : (7, ) = (7) + ′(7, ) 2.14 
la pression : 8(7, ) = 8̅(7) + 8′(7, ) 2.15 
la température : =(7, ) = =(7) + =′(7, ) 2.16 
La masse volumique b ne dépend que de la température et des fractions massiques des 
constituants de la phase continue (méthode « volume-weighted-mixing-law » dans le code 
Fluent©) : la masse volumique moyenne b̅ peut donc se calculer à partir de la valeur 
moyenne de la température = et des valeurs moyennes des fractions massiques des 
constituants	{ . 
la masse volumique : b̅ = =, {  = 1|{ b (=) 2.17 
Pour ce qui est de l’enthalpie, elle est calculée à partir de la température, de l’enthalpie de 
référence (qui est dans notre cas l’enthalpie de formation de chacun des constituants), du 
pouvoir calorifique et de la fraction massique des constituants de la phase continue. 
L’enthalpie moyenne ℎ dépend donc de la température moyenne = et des fractions 
massiques moyennes { . 
l’enthalpie : ℎ = =, {  =t{ ℎs, (=) + | !8 }}~  2.18 
À présent, les décompositions présentées ci-dessus vont être introduites successivement au 
sein des trois équations de conservation. Ensuite, la moyenne temporelle de Reynolds sera 
appliquée aux trois lois de conservation afin d’obtenir un système d’équation de type RANS 
(« Reynolds-Averaged-Navier-Stokes »). Cette prise de moyenne temporelle permet 
d’introduire le concept de turbulence stationnaire. 
B. Moyenne de la conservation de la masse 
Le régime permanent permet de simplifier l’équation (2.1) de la manière suivante : 
 ∇. (bde) = f 2.19 
L’équation (2.19) sous la forme développée s’écrit alors : 
 
aa7\ (b\) = f 2.20 
L’injection de la décomposition de \ dans l’équation (2.20) permet d’obtenir : 
 
aa7\ (b\ + b\) = f 2.21 
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Sachant que la moyenne du terme fluctuant est nulle, la moyenne de Reynolds  de 
l’équation de la conversation de la masse s’écrit finalement :  
 
aa7\ (b̅\) = f̅ 2.22 
C. Moyenne de la conservation de la quantité de mouvement 
Le régime permanent permet de simplifier l’équation (2.2) de la manière suivante : 
 g. (bdede) = −g8 + g. (h̿) + be + je 2.23 
L’équation (2.23) sous la forme développée s’écrit : 
 
aa7 b \ = − a8a7\ + ah \a7 + b\ + j\ 2.24 
Le système étudié est considéré comme newtonien : le tenseur des contraintes visqueuses h̿ 
est alors proportionnel à la partie symétrique du tenseur des déformations. De plus, 
l’hypothèse de Stokes est admise dans le cas d’étude : la viscosité de volume est 
proportionnelle à la viscosité dynamique. L’équation (2.24) se devient alors : 
 
aa7 b \ = − a8a7\ + aa7 2μf\ + m aa7 n\  + b\ + j\ 2.25 
Avec : 
 m = −23μ f\ = 129a\a7 + a a7\> 2.26 
L’équation (2.25) sous sa forme développée s’écrit : 
 
aa7 b \ = − a8a7\ + aa7 μ 9a\a7 + a a7\> − 23aa7 n\  + b\ + j\ 2.27 
L’injection de la décomposition de	 \ et de 8 dans les différentes parties de l’équation 
(2.27) permet d’obtenir : 
 ∘ 	 aa7 b \ = aa7 b +  (\ + \) 2.28 
 ∘ 	 a8a7\ = aa7\ (8̅ + 8) 2.29 
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 ∘ 	a\a7 + a a7\ = aa7 (\ + \) + aa7\  +   2.30 
 ∘ 	aa7 = aa7 ( + ) 2.31 
La moyenne de Reynolds  de l’équation (2.27) s’écrit donc :  
 
aa7 b̅ \ +  ¡ = − a8̅a7\ + aa7 μ 9a\a7 + a a7\> − 23aa7 n\  + b̅\ + j¡ 2.32 
D. Moyenne de la conservation de l’énergie 
Le régime permanent permet de simplifier l’équation (2.4) de la manière suivante : 
 ∇. bde 9ℎ + de/2 > = −∇.q1rss∇= +tℎ v  + h̿. dew + xYyr 2.33 
L’équation (2.33) sous la forme développée s’écrit alors : 
 
aa7 b 9ℎ + \
/2 > = − aa7 q1rss a=a7\ +tℎ v  + \h \w + xYyr 2.34 
L’injection de la décomposition de \ de 8 et de = dans les différentes parties de l’équation 
(2.34) permet d’obtenir : 
 ∘ 	 9ℎ + \/2 > =  +   9ℎ + (\ + \)/2 > 2.35 
 ∘ 	1rss a=a7\ = 1rss aa7\ (= + =) 2.36 
 
∘ 	\h \ = μ(\ + \)  aa7 (\ + \) + aa7\  +  
− μ(\ + \) 23 aa7 ( + )n\  
2.37 
La moyenne de Reynolds  de l’équation (2.34) s’écrit :  
aa7 b̅ 9ℎ + \\2 + ¡
¡2 > + \ ¡ +  ¡¡2 
= − aa7 91rss a=a7\> − aa7 tℎ v  − \ 92μ
aa7 f\̅ − 23 μaa7 n\ > + xYyr 
2.38 
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E. Moyenne de l’équation de transfert des espèces 
Le régime permanent permet de simplifier l’équation (2.7) qui s’écrit sous sa forme 
développée de la manière suivante : 
 
aa7\ { b\ = aa7\ v, + < + f  2.39  
 v, = −b , + μfXa{ a7\ + b ,} 1= aTa7\ 2.40  
L’injection de la décomposition de \ l’équation (2.39) et de = dans l’équation (2.40) permet 
d’obtenir : 
 
aa7\ ¢{ b(\ + \)£ = aa7\ v, + < + f  2.41  
 v, = −b , + μfX a{ a7\ + b ,} 1= + = a(= + =
)a7\  2.42  
La moyenne de Reynolds des équations (2.41) et (2.42) s’écrit alors :  
 
aa7\ {  b̅\ = aa7\ v̅, + < + f ̅ 2.43  
 v̅, = −b̅ , + μfX a{ a7\ + b̅ ,} 1= a(=)a7\  2.44  
F. Nombre d’inconnues et nombre d’équations 
Soit NCG, le nombre de constituants modélisés dans la phase continue. Les inconnues 
primaires du problème numérique étudiées sont alors : 
- Le champ de vitesse de (3 inconnues) ; 
- La pression p (1 inconnue) ; 
- La température = (1 inconnue) ; 
- Les fractions massiques des constituants j (NCG inconnues). 
Le comportement dynamique du système est défini par les équations suivantes : 
- Conservation de la masse (1 équation) ; 
- Conversation de la quantité de moment (3 équations) ; 
- Conservation de l’énergie (1 équation). 
- Équations de transport des espèces (NGC inconnues) 
Les  (5+NGC) équations du système font toutefois intervenir de nouvelles inconnues dites 
secondaires qui sont les suivantes : 
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o Conversation de la masse : 
 
aa7\ (b̅\) = f̅ 2.45 
- Le taux moyen de production/consommation des constituants gazeux issus des 
réactions hétérogènes	f̅. 
 
o Conservation de la quantité de moment : 
 
aa7 b̅ \ +  ¡ = − aka7\ + aa7 μ _2f\̅ − 23aa7 n\ ` + b̅\ + j¡ 2.46 
- Le tenseur de Reynolds b̅¤ ¤¡	; 
- Le terme moyen exprimant les forces externes s’exerçant sur la phase continue j¡. 
 
o Conservation de l’énergie : 
 
aa7 b̅ 9ℎ + \\2 + ¡
¡2 > + \ ¡ +  ¡¡2 
= − aa7 91rss a=a7\> − aa7 tℎ v  − \ 92μ
aa7 f\̅ − 23μaa7 n\ > + xYyr 2.47 
- Le terme de  ¡¡	; 
- La conductivité thermique effective 1rss	; 
- La quantité de chaleur produite/consommée par les réactions hétérogènes xYyr. 
 
o Équation de transport des espèces : 
 
aa7\ {  b̅\ = aa7\ v̅, + < + f ̅ 2.48  
 v̅, = −b̅ , + μfX a{ a7\ + b̅ ,} 1= a(=)a7\  2.49  
- Le coefficient de diffusivité massique  ,	: 
- Le coefficient de diffusivité thermique  ,}	; 
- La viscosité dynamique turbulente μ 	; 
 
Neuf nouvelles inconnues ont été donc introduites dans notre système. Il est nécessaire de 
trouver des équations pour fermer numériquement le système étudié. Les paragraphes 
suivants ont pour objectif de présenter les principaux modèles utilisés afin de permettre la 
résolution du système. 
Pour des raisons de lisibilité  la formulation des valeurs moyennes temporelles dans la suite 
du rapport se fera de la manière suivante: 
 ¥ = ¥ 2.50  
La formulation des valeurs fluctuantes est quant à elle inchangée. 
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2.1.3.4 Modèle de Turbulence 
A. Choix du modèle 
Le code Fluent© propose de nombreux modèles de turbulence : dans le cadre de l’étude du 
réacteur Turboplasma de 300 kW, le modèle κ-ε a été choisi pour sa robustesse, son 
économie en temps de calcul et sa précision raisonnable.  
Il s’agit d’un modèle semi-empirique constitué de deux équations de transport, lesquelles 
permettent de caractériser la turbulence en calculant indépendamment l’énergie cinétique 
turbulente κ en [m2.s-2] et son taux de dissipation ε en [m2.s-3]. L’utilisation de ce modèle 
suppose que l’écoulement est totalement turbulent et que les effets de la viscosité 
moléculaire sont négligeables. 
Il existe deux variantes du modèle standard κ-ε : le modèle « RNG » et le modèle 
« realizable ». Ce dernier modèle se démarque du modèle standard sur deux points : il 
possède une nouvelle formulation pour la viscosité turbulente et une nouvelle équation de 
transport pour le taux de dissipation. Ces modifications fournissent des performances 
accrues pour la simulation des écoulements avec rotation, pour les couches limites subissant 
de fort gradient de pression, de séparation et de recirculation. 
B. Équations de transport du modèle κ-ε realizable 
Des tests comparatifs ont été effectués afin d’évaluer l’impact des différents types de modèle 
de turbulence : les résultats ont montré que le choix de ce modèle n’avait pas d’impact 
majeur sur les caractéristiques du gaz en sortie de réacteur. Afin de minimiser le temps de 
calcul, il a été décidé d’utiliser pour l’ensemble des simulations le modèle κ-ε realizable. Ce 
modèle est composé des équations de transport suivantes : 
_ 1	. E` 
aa (b¦) + aa7\ (b¦\) = aa7\ μ + μ§¨ a¦a7  + ©¨ + ©ª − b« 2.51 
_ 1	. A` 
aa (b«) + aa7 b« 
= aa7 μ + μ§¬ a«a7  + b!$f« − !/¬b «
/
¦ + √®« + !$¬ «¦ !E¬©¨ 2.52 
 
Avec : « = μbt9a′\a7 >
/
\¯  
2.53  
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 ¦ = 12 ′$/ + ′// + ′E/ 2.54 
 
Dans ce modèle, le tenseur de Reynolds est supposé symétrique et s’écrit : 
_ 1	. /` 
−b ¡ = −b¡ = μ 9a\a7 + a a7\> − 23 b¦ + μ aa7n\  2.55 
La valeur de la viscosité dynamique turbulente μ est calculée à l’aide de la relation de 
Prandtl et Kolmogorov : 
[k. ] μ = b!° ¦/«  2.56 
Le terme ©¨ représente la production d’énergie cinétique de turbulence due aux gradients 
de vitesse et se calcule à l’aide de la formule suivante avec l’hypothèse de Boussinesq :  
 
©¨ = μf/= μ ±2f\ f\ / 2.57 
Pour ce qui est du terme	©ª, il représente la production de turbulence due à la force 
thermo-gravitationnelle se calculent à l’aide des formules suivantes : 
 ©ª = ²\ μk a=a7\ 2.58 
Avec : 	² = −1b aba=³ 2.59 
Où : ² Le coefficient d’expansion thermique 
 \ La composante de l’accélération de la pesanteur 
 k Le Prandtl turbulent pris égale à 0,85 
Le coefficient !$ se calcule à partir du module de tenseur moyen du taux de déformation f 
de la manière suivante : 
 !$ = 	7 _0,43	;	 mm + 5` 2.60 
Avec : m = f ¦« 
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 f ≡ ±2f\ f\  
 
Au contraire du modèle k-ε standard, le terme !° n’est plus considéré comme constant dans 
le modèle realizable : 
 !° = 1[% + [ 1¶∗«  2.61 
Où : ¶∗ = ±f\ f\ + Ω¸\ Ω¸\  
 Ω¸\ = Ω\ − 2«\ ¹ 
 Ω\ = Ω\ − «\ ¹ 
Le terme Ω\  représente le tenseur de taux de rotation observé dans le plan de référence 
tournant avec une vitesse angulaire	¹. Les constantes [% et [ sont calculées à partir des 
relations suivantes : 
 [% = 4,04 [ = √6X	º 2.62 
Où : º = 13 X2$√6o 
 o = f\ f f\f»E  
 f» = ±f\ f\  
Les termes §¨ et §¬ sont les nombres de Prandtl turbulents respectivement de κ et ε. Issu 
des travaux de Launder et Shima [108], les valeurs des autres coefficients intervenant dans 
les relations précédentes et utilisées lors des simulations Fluent© sont présentées ci-
dessous : 
 !$¬ = 1,44  !/¬ = 1,92 §¨ = 1 §¬ = 1,3 2.63 
Le terme !E¬ est le rapport entre la vitesse parallèle au vecteur de gravité et la vitesse 
perpendiculaire au vecteur gravité : 
 !E¬ = ¼ 2.64 
D’ailleurs, la conductivité thermique effective dépend du nombre de Prandtl turbulent : 
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 1rss = 1 + !8μk  2.65 
2.1.3.5 Système réactionnel homogène 
L’ensemble des taux de réaction du système homogène est modélisé par l’approche « Finite-
rate/Eddy-dissipation ». Deux vitesses de réaction sont alors calculées : l’une en ignorant 
les effets de la turbulence (et en utilisant l’expression d’Arrhenius), l’autre en supposant 
que les réactions sont contrôlées par la turbulence. 
Le débit spécifique net de production du constituant  issu des réactions homogènes < 	s’exprime de la manière suivante : 
_ 1	E. ` < =  t \, yz
½yz
\¾$  
2.66 
Où :   La masse molaire de l’espèce  – [kg.mol-1] 
 #< Le nombre de réactions homogènes 
 \, yz La vitesse apparente molaire de la réaction  en fonction du débit de 
production du constituant – [mol.m-3.s-1] 
A. Modèle « Laminar Finite-rate » 
La vitesse cinétique de la réaction  relative au constituant  se calcule ainsi : 
	Z 	E.  \, yz = ®\, yz q¿1\yzÀ! ÁÂ,Ã
ÄÅ½ÆÇ
 ¾$ w 2.67 
Où : ®\, yz Le coefficient stœchiométrique molaire du constituant  dans la réaction   
 #!© Le nombre de constituant contenus dans le milieu continu 
 1\yz La constante de vitesse de la réaction   
 !  La concentration molaire du constituant  – [mol.m-3] 
 m\, yz L’ordre apparent relatif au constituant  dans la réaction  
La constante de vitesse 1\yz d’une réaction  se calcule à l’aide de la loi d’Arrhenius : 
_ 	Z	E. ` 1\yz = [\=È\¢2É }Ê £ 2.68 
Où : [\ Le facteur pré-exponentiel de la réaction  
 ² L’ordre de température de la réaction 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 p\ L’énergie d’activation de la réaction  – [J.mol-1] 
 < La constante universelle des gaz parfaits – [J.mol-1.K-1] 
B. Modèle « Eddy-dissipation » 
Basé sur des travaux de Magnussen et Hjertager [109], cette approche permet de calculer 
directement le débit spécifique net de production du constituant  dans une réaction i en 
sélectionnant la plus petite valeur calculée à partir des deux expressions ci-dessous : 
- Pour les constituants réactifs : 
_ 1	E. ` <\, = ®\,yz[b «¦ .	 9 {®\,yzË> 2.69 
- Pour les constituants produits : 
_ 1¼	E. ` <\,¼ = ®\,¼yz¼[Ì «¦ . 9 ∑ {¼¼∑ ®\,¼yz ½Æ > 2.70 
 
Où : [ Une constante empirique égale à 4.0 
 Ì Une constante empirique égale 0.5 
2.1.4 Résolution numérique du système d’équations 
2.1.4.1 Pourquoi discrétiser le système ? 
La résolution analytique d’équations différentielles partielles non linéaires est impossible : 
pour y parvenir une discrétisation du système est indispensable. Trois types de 
discrétisation numérique existent : la méthode des différences finies, celle des éléments finis 
et enfin celle des volumes finis. Le code Fluent© utilise cette dernière méthode pour obtenir 
une version algébrique du système d’équation basé sur l’étude d’un volume de contrôle, 
pouvant par la suite être résolue numériquement.  
La méthode de discrétisation en volumes finis consiste à intégrer les dérivées partielles sur 
des volumes de contrôle entourant chaque point du maillage. Malgré une précision du 
premier ordre, cette méthode possède l’avantage d’être robuste et adaptée à l’étude des 
écoulements turbulents qui possèdent des termes sources complexes et non-linéaires. La 
conservation de la masse est vérifiée sur chaque volume de contrôle et le maillage du 
système étudié peut être relativement grossier, permettant un gain de temps de calcul 
conséquent [110] [111]. 
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2.1.4.2 Algorithme général de résolution du logiciel Fluent© 
Le code Fluent© va donc résoudre les lois de la conservation de la masse, de la quantité de 
mouvement, de l’énergie ainsi que d’autres équations gouvernant d’autres scalaires tels que 
la turbulence ou encore le transport des espèces chimiques. L’approche « Pressure-based » 
utilise alors un algorithme appartenant à la famille des méthodes de projection. Deux types 
d’algorithmes de résolution existent dans le solveur « Pressure-based » : des algorithmes 
dits couplés ou des algorithmes dits séparés. 
Du fait que les équations soient couplées entre elles et non linéaires, l’obtention de la 
solution se fait par un processus itératif. Comme le montre la Figure 33, le solveur réévalue 
à chaque itération les propriétés physico-chimiques du système pour calculer les vitesses par 
la résolution de l’équation de conservation de la quantité de mouvements. Ensuite, une 
correction est appliquée à la valeur de la pression afin de satisfaire la continuité : les 
vitesses et les débits sont de nouveau calculés. Ces nouvelles valeurs sont alors utilisées lors 
de la résolution des équations relatives aux autres grandeurs scalaires (turbulence, énergie, 
fraction massique, radiation). Le solveur vérifie enfin si les critères de convergence sont 
respectés afin de savoir s’il est nécessaire d’effectuer de nouvelles itérations. Les interactions 
avec la phase discrète sont évaluées périodiquement à la fin d’une série de N itérations sur 
la phase continue (N est défini par l’utilisateur). 
 
Figure 33 - Algorithme de résolution des méthodes "Pressure-Based segregated" 
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2.1.5 Modélisation d’une phase discrète 
La présence de particules réactives se fait par l’ajout d’une phase discrète. L’ensemble des 
équations régissant l’écoulement de la phase continue contiennent des termes sources 
facilitant la modélisation des interactions entre les deux phases. Ces interactions sont 
calculées à intervalle régulier : la méthode itérative, mise en place par le code Fluent©, 
calcule à pas de temps régulier la position de chacune des particules dont est constituée la 
phase discrète, dans un référentiel lagrangien. 
2.1.5.1 Trajectoire des particules 
Le bilan des forces sur la particule s’écrit sous la forme de deux équations différentielles : 
À	 Á 7 = ¼ 2.71 
À	/Á ¼ = jÎ − ¼ + b¼ − bb¼  2.72 
Où : ¼ La vitesse de la particule – [m.s-1] 
  La vitesse de la phase continue – [m.s-1] 
 jÎ Le coefficient de force de traînée – [s-1] 
  L’accélération de la pesanteur – [m.s-2] 
 b¼ La masse volumique de la particule – [kg.m-3] 
 b La masse volumique de la phase continue – [kg.m-3] 
Le coefficient de traînée dépend du régime d’écoulement du milieu continu et se calcule de 
la manière suivante : 
_1` jÎ = 18μb¼¼/ !Î<24  2.73 
 < ≡ b¼Ï¤ − ¤¼Ïμ  2.74 
Où : ¼ Le diamètre de la particule – [m] 
 !Î Le coefficient de traînée 
Le coefficient de traînée peut se calculer par différentes relations : la relation « Spherical 
Drag Law » a été sélectionnée puisque la phase discrète modélisée est composée de 
particules sphériques de diamètre faible. 
 !Î = $ + /< + E</ 2.75 
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Les constantes $, / et E dépendent de la valeur du Reynolds : les valeurs fournies par 
Morsi et Alexander ont été utilisées dans le cadre de l’étude [116]. 
2.1.5.2 Transfert de chaleur et de masse 
Etant donné la réactivité des particules, il est nécessaire de traiter le transfert de chaleur en 
même temps que la transfert de masse entre les deux phases modélisées : les réactions 
hétérogènes de surface consomment et/ou produisent des constituants gazeux et impliquent 
un échange d’énergie sous forme d’enthalpie sensible et d’enthalpie de formation. Le Bilan 
Energie sur une particule réactive est le suivant : 
[o] 	³!8³ (=³) = ℎ[¼= − =¼ − ÐxY,¼yr + «³§[¼ÑA − =¼A 2.76 
Où : 	¼ La masse de la particule – [kg] 
 !8¼ Le pouvoir calorifique de la particule – [J.kg-1.K-1] 
 =¼ La température de la particule – [K] 
 ℎ Le coefficient de convection – [W.m-2.K-1] 
 [¼ La surface de la particule – [m2] 
 = La température du milieu continu – [K] 
 ÐxY,¼yr La quantité de chaleur absorbée directement par la particule issue des 
réactions hétérogènes – [W] 
 «³ L’émissivité de la particule 
 § la constante de Stefan Boltzmann – [W.m-2.K-4] 
 Ñ La température – [K] 
L’équation (2.76) n’est valable que si le transfert thermique interne au sein de la particule 
est négligeable et que la particule a une température interne uniforme. 
2.1.5.3 Système réactionnel hétérogène 
Les réactions hétérogènes sont considérées comme des réactions de surface. L’influence de la 
diffusion des constituants gazeux est prise en compte lors du calcul de la vitesse de 
réaction. Le débit spécifique net de production du constituant  issu des réactions 
hétérogènes f 	s’exprime de la manière suivante : 
_1 ` f = t 	f¼\yr
½yr
\¾$  
2.77 
Où : f¼ La surface de la particule – [m2] 
 \yr La vitesse apparente de la réaction hétérogène  – [kg.m-2.s-1] 
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Le terme \yr représente la vitesse apparente de la réaction hétérogène  et s’exprime sous 
une forme générale de la manière suivante : 
_ 1	/` \, yr =  ,¢!  − ! ¼£ = 1\yr¢! ¼£Â 2.78 
Où :  , Le coefficient de diffusivité du réactif  dans le milieu continue – [m.s-1] 
 !  La concentration du réactif  dans le milieu continu – [kg.m-3] 
 ! ¼ La concentration du réactif gazeux  à la surface de la particule – [kg.m-3] 
 1\yr La constante de vitesse de la réaction hétérogène   
 m\ L’ordre apparent de la réaction hétérogène  
Lorsqu’il est impossible de définir au niveau de la surface la concentration massique des 
réactifs gazeux impliqués dans une réaction hétérogène quelconque, l’équation (2.78) peut 
s’écrire de la forme suivante : 
 \yr = 1\yr !  − \yr ,
Â
 2.79 
La résolution de l’équation (2.79) dépend de son ordre apparent : pour des ordres supérieurs 
à 1, la résolution nécessite alors une méthode itérative. 
Pour le cas où  m\ = 1, l’équation (2.79) s’écrit : 
 \yr = ! 1\yr ,1\yr +  , 2.80 
Pour le cas où  m\ = 0, la concentration des réactifs gazeux considérés à la surface de la 
particule est égale à celle du milieu continu : la diffusion n’est alors pas limitante. Tant 
qu’il y a de la matière consommable, la vitesse apparente de la réaction hétérogène  est 
égale à la constante de vitesse de la réaction hétérogène . 
 \yr = 1\yr 2.81 
La constante de vitesse 1\yr d’une réaction  se calcule à l’aide de la loi d’Arrhenius : 
 1\yr = [\=¼È\eÉ }ÓÔ  2.82 
Le coefficient de diffusivité se calcule de la manière suivante : 
  , = !$, =¼ + =/2%,36¼  2.83 
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2.1.6 Modélisation du rayonnement 
Présentation du modèle DO 
Les échanges radiatifs ont été modélisés par le modèle « Discrete Ordinates ». Ce modèle 
basé sur l’intensité radiative cherche à résoudre l’équation de transfert d’énergie par 
rayonnement pour un nombre fini d’angles solides qui sont associés à un vecteur-direction e 
fixé, dans un repère cartésien	e	(7$, 7/, 7E). Il existe deux variantes du modèle DO : un 
couplé et un découplé. 
Dans le cadre de l’étude du Turboplasma, le modèle DO découplé a été choisi du fait que sa 
mise en œuvre est de nature séquentielle : toutes les # itérations, il utilise une variante 
conservative du modèle DO appelé « schéma de volume finis » [119] [120] ainsi qu’une 
extension utilisée pour les maillages non structurés [121].  
Les équations permettant le calcul de l’énergie et de l’intensité radiative sont résolues 
séparément. L’équation de transfert d’énergie radiative (TER) par rayonnement s’écrit de 
la manière suivante : 
 
	(e, e) +  + ¼ + §¼(e, e)= / §=AÖ + p¼ + §¼4Ö| (e, e)A×% (e. e)Ω 
2.84 
Où :  L’intensité radiative 
 e Le vecteur position 
 e Le vecteur direction 
  Le coefficient d’absorption du milieu continu 
 ¼ Le coefficient d’absorption équivalent de la phase discrète 
 § La constante de Stefan-Boltzman 
 §¼ Le coefficient de diffusion équivalent de la phase discrète  
  L’indice de réfraction 
 = La température locale 
 p¼ L’émission radiative issue des particules 
  Une fonction caractérisant le milieu diffusif 
 e Le vecteur direction de la diffusion 
 Ω L’angle solide 
Le membre de gauche de l’équation (2.84) est constitué d’un premier terme représentant la 
variation de l’intensité radiative et d’un second terme représentant l’absorption et les pertes 
Modélisation numérique sous FLUENT 
 
105 
par diffusion. Le membre droit regroupe le terme d’émission propre et du transfert de 
radiation par diffusion. 
2.1.7 Conclusion 
Cette première partie du Chapitre 2 avait pour but d’introduire les notions théoriques sur 
la modélisation effectuée par le code Fluent© du système étudié : la présentation des 
équations de conservation et des modèles utilisés par Fluent© a permis de mieux 
appréhender le fonctionnement interne du logiciel et de clairement expliciter les hypothèses 
liées à leur utilisation. La partie suivante cherchera par l’analyse des résultats d’une 
simulation de réacteur simple à déterminer quelles sont les grandeurs physiques et 
chimiques permettant de caractériser au mieux les interactions entre la phase discrète et la 
phase continue. 
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2.2 Simulation d’un cas de référence avec le code 
Fluent 
2.2.1 Objectif 
À l’aide des bilans matière et énergétique appliqués à un réacteur simplifié, les valeurs des 
grandeurs caractéristiques de l’écoulement vont pouvoir être calculées analytiquement : leur 
comparaison avec les valeurs fournies par le code Fluent© permettra de s’assurer de la non 
dépendance des résultats par rapport à des paramètres géométries ou à des conditions 
opératoires spécifiques. La partie « Simulation d’un cas de référence avec le code Fluent » 
rassemblera les résultats analytiques et numériques ainsi que leurs interprétations. 
2.2.2 Géométries et conditions opératoires 
2.2.2.1 Géométries 
Le réacteur étudié est un réacteur cylindrique de diamètre φ = 30 cm et de longueur 
L=2 m. Il est par ailleurs supposé adiabatique. Le maillage de ce dernier est constitué de 
plus de 40 500 éléments hexaédriques. La zone réactionnelle est le volume continu situé 
entre la surface d’entrée et la surface de sortie.  
 
Figure 34 - Vue d'une coupe du maillage utilisé 
Le réacteur d’étude possède : 
- Une entrée de type Massflowinlet ; 
- Une sortie de type Outflow ;  
- Une injection de particules, dont la position sera amenée à varier. 
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Trois géométries différentes ont été utilisées : leur différence se situe au niveau du 
positionnement de l’injection des particules solides. La géométrie Géom1 place l’injection de 
particules au niveau de l’entrée de la phase continue, la géométrie Géom2 à 15 cm en aval 
de l’entrée et la géométrie Géom3 à 1 m en aval de l’entrée (cf. Figure 35). La diffusion 
thermique et massique n’est prise en compte ni au niveau de la surface d’entrée du réacteur, 
ni pour celle de sortie. 
 
 
Figure 35 - Schéma des géométries utilisées) 
2.2.2.2 Conditions opératoires 
Le milieu réactionnel est donc constitué de deux phases réactives distinctes : 
- Une phase continue, de température =, composée de #!© constituants gazeux et dont 
la fraction massique en chaque point du domaine est définie par	{ . 
- Une phase discrète, de température =¼, composée de #!k constituants solides et 
dont la fraction massique en chaque point est définie par	. 
 
Les simulations qui vont être réalisées dans cette partie de l’étude sont composées d’une 
phase continue constituée de six espèces gazeuses et d’une phase discrète de deux espèces 
solides, comme le montre la Table 21. 
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Table 21 - Liste des espèces chimiques présentes dans la phase continue 
PHASE CONTINUE  (NCG=6) 
1 CO 4 H2O 
2 CO2 5 O2 
3 H2 6 N2 
PHASE DISCRETE  (NGP=2) 
1 C(r) 2 Inertes 
Le terme C(s) désigne le carbone inerte représentant les particules de suie alors que le 
terme C(r) symbolise le carbone réactif des particules de résidus carbonés. 
Les coefficients stœchiométriques relatifs aux #!© espèces gazeuses intervenant dans les #< réactions homogènes sont regroupés au sein de la matrice	®\, yz suivante : 
 	®\, yz = Ø 	®$,$
yz ⋯ 	®$,½ÆÇyz⋮ ⋱ ⋮	®½yz,$yz ⋯ 	®½yz,½ÆÇyz Ü 2.85 
Avec pour la réaction  quelconque : 
 t 	®\, yz½ÆÇ ¾$ = 0 2.86 
Les coefficients stœchiométriques associés aux espèces intervenantes dans les #< 
réactions hétérogènes sont regroupés au sein de deux matrices : une première matrice		ÝÞ,ßUà 
comprenant les coefficients stœchiométriques des #!© constituants gazeux associés aux 
réactions hétérogènes et une seconde matrice		®\,yr comprenant les coefficients des #!k 
constituants solides associés aux réactions hétérogènes. 
 	®\, yr = Ø 	®$,$
yr ⋯ 	®$,½ÆÇyr⋮ ⋱ ⋮	®½yr,$yr ⋯ 	®½yr,½ÆÇyr Ü  et 	®\,yr = Ø
	®$,$yr ⋯ 	®$,½Æ³yr⋮ ⋱ ⋮	®½yr,$yr ⋯ 	®½yr,½Æ³yr Ü 2.87 
Avec pour la réaction  quelconque : 
 tá\,yr +½Æ³¾$ t 	 á\, yr
½ÆÇ
 ¾$ = 0 2.88 
Dans le cadre des simulations du réacteur simplifié, aucune réaction homogène n’est prise 
en compte : la matrice des coefficients stœchiométriques homogènes á\, yz est donc nulle. 
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L’unique réaction modélisée est la réaction d’oxydation du C(r) par l’O2. Issu des travaux 
de Cooper et Hallett [122], l’équation de réaction et les données cinétiques utilisées pour la 
modélisation d’oxydation du C(r) sont définies de la manière suivante : 
 !() + â"/ → +2â − 1,!"/ + +2 − 2â,!" 2.89 
Le coefficient stœchiométrique de l’O2 dépend fortement de la température du milieu 
réactionnel et se calcule à l’aide des relations suivantes : 
  = !Æ!Æ? = 12.4	78 −
5060
=ã  2.90  
 â = 2 + 2+1 + , 2.91 
En supposant une température moyenne au sein du réacteur de 1900 K, le facteur â est pris 
égal à 0,77. La constante de vitesse 1$ en [m.s-1.K-1] s’écrit alors : 
 1$ = 7,15. 789−1,497. 10
6
<= > 2.92 
La vitesse de réaction $	 en [mol.m-2.s-1] se calcule donc de la manière suivante : 
 $ = 1$. "/
. = 2.93 
La Table 22 regroupe les principales grandeurs locales permettant la caractérisation des flux 
en entrée et en sortie de réacteur. 
Table 22 - Récapitulatif du jeu de paramètres en entrée et sortie du système 
ENTREE DE MATIERE (SE) SORTIE DE MATIERE (SS) 
Phase continue Phase continue 
- vitesse locale  rdddde - vitesse locale  ãdddde 
- masse volumique locale  br - masse volumique locale  bã 
- température locale  =r - température locale  =ã 
- composition massique locale  { ,r - composition massique locale  { ,ã 
  
Phase discrète Phase discrète 
- débit massique  	Y r¼ - débit massique  	Y ã¼ 
- composition massique   ,r¼ - composition massique   ,ã¼ 
- température  =r¼ - température  =ã¼ 
Les valeurs de grandeurs, qui seront présentées tout au long de cette partie, sont des 
valeurs moyennes massiques calculées à partir des valeurs locales et du débit massique 
CHAPITRE 2 - Phase discrète réactive 
  
110 
traversant la surface considérée. La moyenne massique d’une grandeur ¥ au niveau de la 
surface fÉ se calcule de la manière suivante : 
 ¥É = ä ¥r(bde)rddddeåä (bde)rddddeå  2.94  
Les propriétés de la phase continue et celles de la phase discrète sont regroupées dans la 
Table 23 et la Table 24. Les températures initiales des deux phases modélisées sont 
volontairement éloignées afin de mettre en évidence l’impact du facteur Ð sur 
l’échauffement interne des particules (la définition de ce facteur sera donnée par la suite). 
Table 23 – Propriétés Phase Continue - Cas de référence 
ENTREE 
Phase continue 
	Y É  [1 ⁄ ] 0,05 =É  [ç] 1300 {É,  !" [%	] 5,0 
 !"/ [%	] 15,0 
 / [%	] 10,0 
 /" [%	] 15,0 
 "/ [%	] 25,0 
 #/ [%	] 20,0 
 
Table 24 - Propriétés Phase Discrète - Cas de référence 
ENTREE - Phase Discrète 
	Y É¼ [1 ⁄ ] 0,005 =É¼ [ç] 500 {É, !() [%	] 47,5 
 Inertes [%	] 42,5 
 
La quantité d’O2 injecté dans le réacteur est supérieure à l’apport nécessaire pour atteindre 
les conditions stœchiométriques (ER de 197%). Ceci permet d’assurer l’oxydation totale des 
particules au sein du réacteur. 
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2.2.3 Applications au cas de référence 
2.2.3.1 Calculs des enthalpies massiques 
Cette partie présente les outils numériques (formules et hypothèses) utilisés lors des calculs 
analytiques des débits massiques, des enthalpies sensibles et de formation au niveau des 
différentes surfaces clés du réacteur étudié. 
A. Pour la phase continue 
Pour la phase continue, l’enthalpie massique est définie en supposant le mélange idéal de 
gaz parfaits et en prenant l’enthalpie de formation comme enthalpie de référence pour le 
calcul des enthalpies des corps purs. Aussi, en un point de la surface ¥, l’enthalpie massique 
moyenne de la phase continue est supposée équivalente à la somme des enthalpies totales de 
chaque espèce chimique la constituant : 
 
ℎè(=è) 	= t { ,è½ÆÇ ¾$ ℎs, =rs +t { ,è
½ÆÇ
 ¾$ | !8 (=)
}é
}~ == ℎs =rs + ℎãrêã(=è) 
2.95  
Où : ℎè L’enthalpie massique moyenne de la phase continue traversant ¥ – [J.kg-1] 
 =è La température moyenne de flux traversant ¥ – [K] 
 { ,è La fraction massique moyenne en constituant  du flux traversant ¥ 
 ℎs,  L’enthalpie de formation du constituant  – [J.kg-1] 
 !8  La capacité calorifique du constituant  – [J.kg-1.K-1] 
 ℎs  L’enthalpie de formation de la phase continue – [J.kg-1] 
 ℎãrêã L’enthalpie sensible de la phase continue – [J.kg-1] 
Il est toutefois nécessaire de préciser que pour chaque constituant gazeux présent, le terme 
de chaleur massique à pression constante se calcule à l’aide d’un polynôme d’ordre 4, 
comme présenté ci-dessous : 
 !8 (=è) =t¥ ,\. =è\2$6\¾$  2.96 
Les paramètres ¥ ,\ dépendent de la température et sont disponibles dans la base de 
données du code Fluent© : il existe deux séries de paramètres [\ - valable de 300 K à 1000 
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K - et Ì\ - valable de 1000 K à 3000 K. La capacité calorifique de la phase continue se 
calcule ainsi : 
 !8(=è) = t { ,è!8 (=è)½ÆÇ ¾$ = t { ,èt¥ ,\. =è\2$
6
\¾$
½ÆÇ
 ¾$  2.97  
Le calcul de l’enthalpie sensible se fait de la manière suivante : 
 { | !8(=)== =	{ Øt¥,. =

5
=1 −t
¥,. =
5
=1 Ü 2.98 
B. Pour la phase discrète 
En ce qui concerne les propriétés de la phase discrète, chaque particule la constituant est 
considérée comme uniforme en température et en composition. Par ailleurs, l’enthalpie 
totale d’une particule est supposée équivalente à la somme des enthalpies totales de chacun 
de ces constituants.  
Par opposition au cas précédent, l’enthalpie de formation est considérée nulle pour chacun 
des constituants indépendants. L’enthalpie massique de la particule est donc définie par la 
relation suivante :	 
 
ℎè¼=è¼ = t 	,è¼½Æ³¾$ | !8=è¼
}éÓë~ì
}~ == ℎãrêã¼=è¼ 
2.99  
Où : ℎè¼ L’enthalpie massique locale de la phase discrète – [J.kg-1] 
  ,è¼ La fraction massique moyenne en constituant 1 du flux solide traversant X 
 ℎãrêã¼ L’enthalpie sensible de la phase discrète - [J.kg-1] 
La capacité calorifique totale de la phase discrète est considérée constante quel que soit son 
taux de conversion : la capacité calorifique du C(r) et celle des inertes sont supposées 
égales. 
 !8¼(=) = t ¼!8½Æ³¾$  2.100  
 
 
 
Simulation d’un cas de référence avec le code Fluent 
 
113 
2.2.3.2 Bilans appliqués au système étudié  
A. Bilans globaux 
En régime permanent, l’expression du bilan matière global s’écrit de la manière suivante : 
 [	Y É −	Y ] + 	Y É¼ −	Y ¼ = 0 2.101  
Où : 	Y É Le débit massique de la phase continue à l’entrée du système – [kg.s-1] 
 	Y É¼ Le débit massique de la phase discrète à l’entrée du système – [kg.s-1] 
 	Y  Le débit massique de la phase continue à la sortie du système – [kg.s-1] 
 	Y ¼ Le débit massique de la phase discrète à la sortie du système – [kg.s-1] 
Pour ce qui est du bilan énergie global, l’égalité suivante est obtenue : 
 [ℎÉ .	Y É − ℎ. 	Y ] + ℎÉ¼.	Y É¼ − ℎ¼.	Y ¼ = 0 2.102  
 xYÉ − xY  + xYÉ¼ − xY¼ = 0 2.103  
Où : xYÉ  La quantité de chaleur de la phase continue à l’entrée du système – [W] 
 xY  La quantité de chaleur de la phase continue à la sortie du système – [W] 
 xYÉ¼ La quantité de chaleur de la phase discrète à l’entrée du système – [W] 
 xY¼ La quantité de chaleur de la phase continue à la sortie du système – [W] 
B. Bilans de la phase continue 
En régime permanent, l’expression du bilan matière appliqué à un constituant  de la phase 
continue s’écrit : 
 { ,É .	Y É − { ,. 	Y  + < + f = 0 2.104  
Il est possible en déduire l’expression du bilan matière appliqué à l’ensemble de la phase 
continue : 
 t{ ,É .	Y É − { ,. 	Y  + < + f ½ÆÇ ¾$ = 0 2.105 
Or, la conversation de la masse pour une réaction homogène  quelconque implique que : 
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 t 	®\, yz½ÆÇ ¾$ = 0 2.106 
L’expression finale du bilan matière appliqué à l’ensemble de la phase continue s’écrit : 
 [	Y É −	Y ] + f = 0 2.107 
En régime permanent, le bilan énergie appliqué à la phase continue s’écrit : 
 xYÉ − xY + xYríÐ − xYÆzêî¼ − xYï¼ = 0 2.108  
Où : xYríÐ la quantité de chaleur échangée avec la phase discrète issue des réactions 
hétérogènes – [W] 
 xYÆzêî¼  la quantité de chaleur échangée par convection entre les deux phases – [W] 
 xYï¼ la quantité de chaleur échangée par radiation entre les deux phases – [W] 
Le terme xYríÐ se calcule à partir de xYyr la quantité totale de chaleur produite ou 
consommée par les réactions hétérogènes : 
 xYríÐ¼ = (1 − Ð)xYyr 2.109  
Le facteur Ð représente le rapport entre la quantité de chaleur utilisée par la particule pour 
son échauffement et la quantité de chaleur totale produite par l’ensemble des réactions 
hétérogènes. 
C. Bilan sur la phase discrète 
En régime permanent et dans un référentiel Lagrangien, le bilan matière appliqué à une 
particule s’écrit : 
 
	¼ = t|  t á\,yr	\yr
½yr
\¾$ fÓë~ì
½Æ³
¾$  
2.110  
Où : f¼ la surface totale d’une particule réactive– [m2] 
  la masse molaire du constituant solide 1 – [kg.mol-1] 
 \yr la vitesse de la réaction hétérogène  – [mol.m-3s-1] 
Le bilan matière appliqué à l’ensemble des particules de la phase discrète se définit alors de 
la manière suivante : 
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	z¼ = t|  t á\,yr	\yr
½yr
\¾$ fìÅìÓë~ì
½Æ³
¾$ = f 2.111  
Où : fz¼ la surface totale des particules présentes dans le volume de contrôle – [m2] 
Ce bilan matière permet de relier la variation de la masse de la phase discrète aux vitesses 
de réactions hétérogènes. L’expression du bilan énergie appliqué à une particule s’écrit 
ainsi : 
 xz¼ = xYríÐ¼ +xYríÐrí + xYÆzêî¼ +xYï¼ 2.112  
Le terme xYríÐ¼ représente la quantité de chaleur produite par les réactions hétérogènes et 
utilisée pour l’échauffement des particules. Le terme suivant xYríÐrí n’est autre que l’énergie 
sensible échangée pour l’échauffement ou le refroidissement des réactifs gazeux intervenant 
dans les réactions hétérogènes. Les termes xYÆzêî¼  et xYï¼ symbolisent respectivement la 
quantité de chaleur échangée par convection et par radiation entre les deux phases 
modélisées. Si le terme xYríÐrí est négligé, l’équation précédente peut se décomposée de la 
manière suivante : 
	z¼!8¼ =¼ = xYríÐ¼ + ℎ(=¼ − =)fz¼ + «¼§ÑïA − (=¼)Afz¼ 2.113  
Où ℎ le coefficient convectif du milieu continu environnant – [W.m-2.K-1] 
 fz¼ la surface externe de la particule – [m2] 
 = la température du milieu continu – [K] 
 «¼ l’émissivité de la particule 
 § la constante de Stefan Boltzmann – [W.m-2.K-4] 
 Ñï la température radiative = ¢ ðAñ£$/A – [K] 
Le terme xYríÐ¼ représente la quantité de chaleur directement consommée par la particule 
lors de sa variation de température. Cette énergie provient de la chaleur produite par 
l’ensemble des réactions hétérogènes : 
 xYríÐ¼ = t 		
½Æ³
¾$ | !8(=)
}Óë~ì,?
}Óë~ì,' = = ÐxYyr 2.114  
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2.2.3.3 Récapitulatif 
La Table 25 et la Table 26 regroupent les bilans qui ont été établis précédemment. Ils 
seront utilisés dans la suite de l’étude. 
 
Table 25 - Tableau récapitulatif des bilans matière – étude théorique 
BILANS DE MATIERE 
Global [	Y É −	Y ] + 	Y É¼ −	Y ¼ = 0 
Phase continue [	Y É −	Y ] + f = 0 
Phase discrète 
	z¼ = t|  t á\,yr	\yr
½yr
\¾$ fìÅìÓë~ì
½Æ³
¾$  
 
Table 26 - Tableau récapitulatif des bilans énergie - étude théorique 
BILANS D’ENERGIE 
Global xYÉ − xY  + xYÉ¼ − xY¼ = 0 
Phase continue xYÉ − xY + (1 − Ð)xYyr − xYÆzêî¼ − xYï¼ = 0 
Phase discrète 
	z¼!8¼ =¼ = ÐxYyr + ℎ(=¼ − =)fz¼ + «¼§ÑïA − (=¼)Afz¼ 
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2.2.4 Interprétation des résultats  
Une série de six simulations va permettre de définir l’influence du positionnement de 
l’injection des particules réactives ainsi que celle du facteur Ð sur les résultats données par 
le code Fluent©. 
2.2.4.1 Caractérisation des flux entrant et sortant 
Comme le montre la Table 27, les caractéristiques de la phase continue et les conditions 
opératoires restent identiques pour l’ensemble des simulations. Les simulations SR1 et SR2 
ont pour seule différence la géométrie du réacteur utilisée (respectivement les géométries 
Géom1 et Géom2). 
Aux vues des données de la Table 28, la simulation SR3 modélise un réacteur de géométrie 
Géom3 où la totalité de la chaleur produite par les réactions hétérogènes est utilisée pour 
l’échauffement des particules solides (Ð = 1), alors que pour les simulations SR1 et SR2 
seulement 30% de cette chaleur est utilisée (Ð = 0,30). Une quatrième simulation SR4, 
reprenant la géométrie Géom3, suppose un débit massique de particules deux fois plus 
grand que celui des trois premières simulations  Quant aux simulations SR5 et SR6 elles 
modélisent une injection de particules inertes au sein de réacteurs respectivement de 
géométrie Géom1 et de géométrie Géom3. 
Table 27 - Données entrantes de la phase continue - Cas de référence 
ENTREE SR1 SR2 SR3 SR4 SR5 SR6 
Phase continue Géom1 Géom2 Géom3 Géom3 Géom1 Géom3 	Y É  [1 ⁄ ] 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 =É  [ç] 1300 1300 1300 1300 1300 1300 {É,  !" [%	] 5,0 5,0 5,0 5,0 5,0 5,0 
 !"/ [%	] 15,0 15,0 15,0 15,0 15,0 15,0 
 / [%	] 10,0 10,0 10,0 10,0 10,0 10,0 
 /" [%	] 15,0 15,0 15,0 15,0 15,0 15,0 
 "/ [%	] 25,0 25,0 25,0 25,0 25,0 25,0 
 #/ [%	] 20,0 20,0 20,0 20,0 20,0 20,0 
Les Table 29 et Table 30 regroupent les données obtenues après convergence des six 
simulations : ces résultats permettent de caractériser thermiquement et physiquement le 
flux sortant du réacteur. L’utilisation de géométries différentes n’influence pas de manière 
significative les propriétés physiques et thermiques de la phase continue : la comparaison 
des débits massiques transférés entre les deux phases sont équivalents (environ 2,875 g.s-1). 
Pour un débit de particules identique, la température de la phase continue ne fluctue que 
d’une trentaine de Kelvin (Simulations SR1, SR2 et SR3). 
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Table 28 - Données entrantes de la phase discrète - Cas de référence 
ENTREE SR1 SR2 SR3 SR4 SR5 SR6 
Phase Discrète Géom1 Géom2 Géom3 Géom3 Géom1 Géom3 	Y É¼ [1 ⁄ ] 0,005 0,005 0,005 0,01 0,005 0,005 =É¼ [ç] 500 500 500 500 500 500 {É, !() [%	] 57,5 57,5 57,5 57,5 57,5 57.5 
 Inertes [%	] 42,5 42,5 42,5 42,5 42,5 42.5 Ð [−] 0,3 0,3 1,0 0,3 0,3 0,3 
Du côté de la phase discrète, la température des particules de la simulation SR3 est plus 
élevée que celles des particules dans le cas des simulations SR1 et SR2. Ce constat 
s’explique par la valeur du facteur Ð qui est de 1 pour la SR3 : la chaleur produite par la 
réaction d’oxydation des particules est utilisée en priorité pour l’échauffement des 
particules. De plus, on remarque que la différence de température entre les deux phases 
pour SR1 et SR2 est d’une quinzaine de Kelvins alors que la SR3 est d’environ 115 K. Les 
débits de production et de consommation des espèces intervenantes dans l’oxydation des 
particules sont égaux pour les 3 premières simulations. En sortie de réacteur, les particules 
ont été totalement oxydées (la fraction de C(r) est égale à 0). 
L’augmentation du débit massique de particules a pour effet une augmentation conséquente 
du débit massique transféré entre les deux phases : près de 4,90 g.s-1 pour la simulation SR4 
alors qu’il est de 2,88 g.s-1 pour la simulation SR3. Une quantité plus importante de C(r) a 
donc été oxydée. Les débits de production et de consommation ont eux aussi été doublés. À 
noter que, pour la simulation SR4, en sortie de réacteur les particules contiennent 8,5% 
massique de C(r). La présence d’O2 dans le gaz sortant du réacteur permet d’affirmer que le 
temps de séjour des particules dans le réacteur n’est pas suffisant pour une oxydation 
totale. 
Table 29 - Données sortantes de la phase continue - Cas de référence 
SORTIE SR1 SR2 SR3 SR4 SR5 SR6 
Phase continue Géom1 Géom2 Géom3 Géom3 Géom1 Géom3 	Y   [1 ⁄ ] 0,05288 0,05288 0,05288 0,05490 0,05000 0,05000 =  [ç] 1761,7 1776,1 1790,6 2044,4 1263,6 1255,5 {,  !" [%	] 7,0 7,0 7,0 9,0 5,0 5,0 
 !"/ [%	] 30,0 30,0 30,0 40,0 15,0 15,0 
 / [%	] 9,0 9,0 9,0 9,0 10, 10,0 
 /" [%	] 14,0 14,0 14,0 14,0 15,0 15,0 
 "/ [%	] 11,0 11,0 11,0 1,0 25,0 25,0 
 #/ [%	] 28,0 28,0 28,0 27,0 30,0 30,0 
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Table 30 - Données sortantes de la phase discrète - Cas de référence 
Sortie SR1 SR2 SR3 SR4 SR5 SR6 
Phase Discrète Géom1 Géom2 Géom3 Géom3 Géom1 Géom3 	Y ¼ [1 ⁄ ] 0,00213 0,00213 0,00213 0,00510 0,00500 0,00500 =¼ [ç] 1772,5 1790,7 1905,4 2056,9 1265,1 1254,7 !8¼ [v/(1. ç] 1680 1680 1680 1680 1680 1680 {, !() [%	] 0,0 0,0 0,0 8,5 0,0 0.0 
 Inertes [%	] 100,0 100,0 100,0 91,5 100,0 100.0 
Production !" [/] 1,26 1,27 1,27 2,18 0,00 0,00 
Production !"/ [/] 8,53 8,53 8,55 14,62 0,00 0,00 
Consommation "/ [/] -6,93 -6,93 -6,94 -10,91 0,00 0,00 
La température de la phase continue et celle de la phase discrète atteignent respectivement 
2044,4 K et 2056,9 K : l’écart de température, d’une quinzaine de degrés, est équivalent à 
ceux rencontrés pour les simulations SR1 et SR2. La température des particules est plus 
élevée du fait de l’augmentation de la quantité de C(r) injecté dans le réacteur.  
Les dernières simulations SR5 et SR6 considèrent, comme dit auparavant, l’injection de 
particules inertes dans le réacteur sous deux configurations différentes. Il est important de 
remarquer que les particules de SR5 ont une température plus élevée que celles de SR6 : 
l’explication vient du fait que l’injection de SR5 se fait au même endroit que le fluide alors 
que l’injection de SR5 se fait 1 mètre plus en aval dans le réacteur. Les échanges 
thermiques par convection et radiation se font donc plus longtemps dans le réacteur de la 
SR5. 
2.2.4.2 Comparaison entre numérique et analytique 
A. Bilans matière 
Aucune différence le bilan matière global numérique et analytique n’est observée puisque 
ces données ont été utilisées comme bases pour les calculs analytiques des enthalpies des 
différents flux (cf. Table 31). 
Le bilan matière appliqué à la phase discrète fourni par le code Fluent© caractérise le débit 
entrant 	Y É¼, le débit sortant 	Y ¼, le débit de particules dont la trajectoire n’a pu être 
entièrement modélisée 	Y \êíz¼ et le débit de matière transféré entre les deux phases 	Y êãs¼ . 
La valeur du débit de matière transféré entre la phase discrète et la phase continue est 
identique qu’il soit calculé du côté du milieu réactionnel ou du côté des particules : 
 	Y É¼ = 	Y ¼ +	Y \êíz¼ 	+ 	Y êãs¼  2.115  
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Table 31 - Bilan matière – Cas de référence 
[òó/ô] SR1 SR2 SR3 SR4 Géom1 Géom2 Géom3 Géom3 õY ö 0,05000 0,05000 0,05000 0,05000 õY ö÷øùú 0,00500 0,00500 0,01000 0,00500 õY û 0,05288 0,05288 0,05491 0,05288 õY û÷øùú 0,00212 0,00212 0,00509 0,00212 
     
Écart E-S [%] 1,5E-7 9,7E-8 3,2E-7 1,8E-7 
Table 32 - Bilan matière – phase discrète – Cas de référence 
[òó/ô] SR1 SR2 SR3 SR4 
Géom1 Géom2 Géom3 Géom3 
õY ö÷øùú 0,00500 0,00500 0,01000 0,00500 õY û÷øùú 0,00213 0,00213 0,00510 0,00213 õY Þüýþ÷øùú 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000 
     õY úùøüô÷øùú  0,00287 0,00287 0,00490 0,00287 
À la vue de la Table 32, il s’avère que, tout comme le débit injecté des particules, le débit 
de matière transféré entre les deux phases est lui aussi identique pour les simulations SR1, 
SR2 et SR4 (2,87 g.s-1). Il est important de souligner que la totalité du C(r) a été 
consommé (cf. Table 30) et que la fraction d’O2 en sortie de réacteur est de 11 % pour ces 3 
simulations : l’agent oxydant est donc bien en excès (initialement le rapport stœchio-
métrique était de 197 %).  
Pour ce qui est de la simulation SR3, le débit de matière transféré a augmenté de 70 % 
(4,91 g.s-1) : ceci s’explique en partie par le fait que le débit de particules injecté a été 
doublé. Il est nécessaire de remarquer que les particules en sortie du réacteur contiennent 
encore du C(r) et que la fraction massique d’O2 en sortie est de 1 %. Il semble alors que le 
temps de séjour des particules au sein du réacteur n’a pas été suffisant pour oxyder 
totalement les particules de résidus carbonés, et ce malgré un rapport stœchiométrique 
initial de 163 %.  
B. Bilans énergie 
Les données numériques (colonnes « Fluent ») sont directement récupérées des bilans 
énergie fournis par le code. Pour ce qui est des données analytiques, les valeurs des 
quantités de chaleur xYÉ et xYã ont été calculées à l’aide des formules précédemment établies. 
Le terme xYêãs représente la quantité de chaleur totale échangée entre les deux phases : 
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 xYêãs = xYÉ − xY = (1 − Ð)xYyr + xYÆzêî¼ + xYï¼ 2.116  
Cette grandeur a été calculée analytiquement à l’aide du bilan matière sur l’ensemble de la 
phase discrète qui permet d’écrire l’égalité suivante : 
 xYêãs = 	Y ¼. !8¼=¼ − =rs − 	Y É¼. !8É¼=É¼ − =rs 2.117 
La comparaison des valeurs numériques, fournies par le logiciel Fluent©, aux valeurs 
calculées analytiquement, à partir des équations précédemment établies, du bilan énergie 
permet de mieux définir l’impact du positionnement de l’injection des particules sur les 
résultats finaux.  
Table 33 - Bilan énergie totale – phase continue  
[] SR1 SR2 SR3 SR4 Géom1 Géom2 Géom3 Géom3 
FLUENT Calculs FLUENT Calculs FLUENT Calculs FLUENT Calculs 
Y ö -50143,9 -45884,5 -47965,6 -45884,5 -46473,1 -45884,5 -50193,8 -45884,5 
Y û 54118,7 53338,4 52004,9 51178,4 50587,8 48989,2 62835,5 61274,0 
Y úùøüô -3974,8 -3567,1 -4039,7 -3632,0 -4143,3 -4041,7 -12657,2 -11685,8 
         
Écart E-S [%] 0,00 8,47 0,00 3,62 0,06 2,04 0,03 8,07 
L’étude des données de la Table 33 montre qu’il existe des écarts importants entre valeurs 
numériques et analytiques, plus particulièrement pour le débit enthalpique entrant et ce 
pour l’ensemble des simulations. En effet, la valeur du débit enthalpique entrant xYÉ 	varie 
d’environ 430 W pour la simulation SR1, de 600W pour la simulation SR2, de 110 W pour 
la simulation SR3, et de 4300W pour la simulation SR4. Le flux transféré de la phase 
discrète à la phase continue xYêãs est donc, lui aussi, affecté par ces écarts.  
En comparant les résultats des simulations SR1, SR2 et SR3, il semble donc que la position 
de l’injection des particules (SR1/SR2) ainsi que le débit de particules injectées (SR3/SR4) 
soient à l’origine de ses différences. A conditions opératoires pourtant identiques, les valeurs 
numériques du xYêãs des SR1, SR2 et SR3 deviennent de plus en plus proches de celles 
calculées lorsque la position de l’injection de particules s’éloigne de l’entrée du réacteur. 
À présent que la quantité de chaleur transférée entre les deux phases a été calculée, il 
semble intéressant de quantifier quelle fraction de cette énergie est transférée sous forme 
sensible et quelle fraction est transférée sous forme d’enthalpie de formation (enthalpie de 
réactions. 
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Pour cela, deux paramètres fournis par le code Fluent© vont être utilisés : 
- Le terme DPM Enthalpy Source, représentant la quantité totale de chaleur échangée 
soit xYêãs ; 
 
k	pf = 	Y ¼. ℎãrêã¼(=) − 	Y É¼. ℎãrêã¼(=É)= 	Y  . ℎãrêã(=) + 	Y  . ℎs (=) − 	Y É . ℎãrêã(=É) − 	Y É . ℎs (=É) 2.118  
- Le terme DPM Sensible Enthalpy Source représentant la quantité de chaleur sensible 
échangée, soitxYêãsãrêã . 
 
k	fpf = 	Y  . ℎãrêã(=) − 	Y É . ℎãrêã(=É)
= k	pf − t f. ∆rí,\,yr½yr\¾$  2.119 
L’enthalpie massique de réaction	∆rí,\,yr 	, d’une réaction hétérogène	 en fonction du débit 
de consommation ou production d’un constituant	1, se calcule de la manière suivante : 
 
∆rí,\,yr = ∆rí,¡yr . ®\,yr
= ∑ á\, yr . ℎs, =rs½ÆÇ ¾$  . ®\,yr +∑ á\,
yr½Æ³¾$ ℎs,=rs. ®\,yr  
2.120 
Où : ∆rí,¡yr l’enthalpie molaire de la réaction hétérogène  – [J.mol-1] 
 á\, yr la matrice des coefficients stœchiométriques des réactions hétérogènes 
 ℎs, =rs l’enthalpie de formation molaire de l’espèce gazeuse  à =rs – [J.mol-1] 
 ℎs,=rs l’enthalpie de formation molaire de l’espèce solide 1 à =rs – [J.mol-1] 
 
Table 34 - Bilan énergie sensible – phase continue 
[] SR1C1 SR2C2 SR3E2 SR4C3 Géom1 Géom2 Géom3 Géom3 
FLUENT Calculs FLUENT Calculs FLUENT Calculs FLUENT Calculs õY ö .ôàüô(ö) 127466,2 131733,9 129644,6 131733,9 131137,1 131733,9 -50193,8 -45884,5 õY û .ôàüô(û) -204743,8 -205531,2 -206941,0 -207774,7 -208430,3 -210036,1 62835,5 61274,0 
Y úùøüôûàüô  77277,6 77757,9 77296,1 77693,0 77264,4 77283,3 -12657,2 -11685,5 
         
Écart E-S [%] 0,00 3,01 0,00 1,25 -0,02 -0,77 -0,01 2,29 
Dans la Table 34, les écarts entre les valeurs numériques et analytiques des débits 
enthalpiques sensibles sont identiques à ceux rencontrés dans la Table 33. Il semble que la 
présence de la phase discrète ait des répercussions seulement sur les calculs numériques de 
Simulation d’un cas de référence avec le code Fluent 
 
123 
l’enthalpie sensible. L’écart relatif entre l’entrée et la sortie (Écart E-S) permet de vérifier 
si l’égalité suivante est vérifiée : 
 xYêãsãrêã = xYÉãrêã − xYãrêã 2.121  
Il apparaît donc que, malgré des conditions opératoires identiques, des paramètres 
géométriques peuvent influencer les données numériques fournies par le code Fluent© : les 
différences observées n’ont pas d’impact sur les résultats finaux des simulations puisqu’elles 
ne concernent que les flux enthalpiques entrants. Les écarts observés entre les valeurs 
numériques et analytiques peuvent s’expliquer par un phénomène de diffusion numérique. 
2.2.5 Conclusion 
Afin de mieux appréhender les termes fournis par le code Fluent© permettant la 
caractérisation des échanges entre la phase discrète et la phase continue, il a été nécessaire 
de comparer les valeurs numériques à celles calculées à l’aide de bilans matière et énergie 
établis analytiquement. L’étude de la série de six simulations a aussi permis de mettre en 
évidence la présence de légères différences entres les valeurs numériques et analytiques : le 
positionnement de l’injection des particules semble avoir un impact sur le calcul du code 
Fluent© de l’enthalpie sensible du débit massique entrant de la phase continue. Cette 
comparaison a aussi permis de définir précisément ce que représentent les termes « DPM 
Mass Source », « DPM Enthalpy Source » et« DPM Sensible Enthalpy Source ». 
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2.3 Influence des particules de résidus carbonés 
2.3.1 Objectif 
L’ajout d’une phase discrète doit à terme permettre l’amélioration du modèle cinétique 
utilisé lors du dimensionnement du réacteur pilote Turboplasma de 300 kW. L’étude d’un 
cas simplifié a permis d’acquérir des connaissances sur la caractérisation du transfert de 
matière et d’énergie entre les deux phases. 
La partie « Influence des particules de résidus carbonés » regroupera les résultats de la série 
de simulations cherchant à définir précisément l’impact des particules réactives sur les 
performances du réacteur : l’impact de la présence physique, l’impact des réactions 
hétérogènes et l’impact de la répartition granulométrique seront principalement étudiés. 
2.3.2 Modélisation des particules réactives 
L’objectif premier de cette nouvelle série de simulations est avant tout de définir l’impact 
global des particules de résidus carbonés sur le fonctionnement du réacteur Turboplasma de 
300 kW développé sur le site de Morcenx (Landes). En effet, le gaz de synthèse est produit 
par un gazéifieur à lit fluidisé (KIWI) : la concentration en particules fines est donc loin 
d’être négligeable (environ 19 g de carbone solide par kg de gaz de synthèse produit). 
 
Figure 36 - Installation du pilote Turboplasma de 300kW 
Pour évaluer l’influence des particules, les caractéristiques physico-chimiques de la phase 
discrète seront amenées à varier. La comparaison des résultats de ces simulations permettra 
de mettre en évidence certains phénomènes, comme par exemple : 
Influence des particules de résidus carbonés 
 
125 
- L’impact global des résidus carbonés sur l’efficacité du réacteur, en comparant les 
résultats d’une simulation modélisant un gaz provenant d’un gazéifieur à lit 
fluidisé contenant des particules (SIM1) et d’une autre modélisant seulement une 
phase continue (SIM2). 
- Le rôle des réactions hétérogènes sur la potentielle modification de l’efficacité du 
réacteur, en utilisant les résultats provenant d’une simulation où le gaz produit par 
le gazéifieur contient des particules réactives (SIM1) et une autre où le gaz 
contient des particules inertes (SIM3) 
- L’influence de la répartition granulométrique de la phase discrète, en comparant 
les résultats de la dégradation thermique d’un gaz dont les particules ont une 
répartition gaussienne (SIM1) et d’un autre où le diamètre des particules présentes 
a été moyenné (SIM4). 
 
Les modifications des caractéristiques physiques et chimiques en fonction des simulations 
sont résumées dans la Table 35. 
Table 35 - Caractéristiques de la série de simulations 
 
Type de 
particules 
Répartition 
granulométrique 
SIM1 réactives gaussienne 
SIM2 - - 
SIM3 inertes gaussienne 
SIM4 réactives moyenne 
2.3.2.1 Géométrie et conditions opératoires 
Les dimensions précises de la géométrie de réacteur considéré lors des simulations CFD ne 
peuvent être communiquées pour une raison de confidentialité évidente. La Table 36 
regroupe les diverses surfaces mises en jeu lors de l’établissement des bilans matière et 
énergie du réacteur pilote. Afin de simplifier l’écriture de ces derniers, chaque surface 
possède sa propre abréviation. 
Table 36 – Entrées/Sorties de matière et d’énergie du Turboplasma 
Product gaz PG Entrée Matière / Énergie 
Air oxydant AO Entrée Matière / Énergie 
Gaz plasma TP Entrée Matière / Énergie 
Syngaz SG Entrée Matière / Énergie 
REDLER RD Entrée Matière / Énergie 
Parois latérales Pa Sortie Énergie 
Boîte à Eau BO Sortie Énergie 
Le maillage du réacteur est constitué d’environ 290000 éléments et plus de 740000 nœuds et 
est majoritairement constitué de tétraèdres et d’hexaèdres. Comme le montre la Figure 37, 
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le réacteur possède trois entrées et deux sorties de matière. Les pertes thermiques du 
réacteur sont les suivantes : 
- La température de la tête d’injection du Turboplasma est contrôlée par diverses 
boîtes à eau dont la température est imposée à 30°C ; 
- Le reste du réacteur est isolé par des parois réfractaires dont la conductivité 
thermique est de 0,419 W.m-1.K-1.  
- La convection naturelle à l’extérieur du réacteur est aussi prise en compte avec un 
coefficient de convection de 10 W.m-2.K-1. La température du milieu extérieure est 
considéré égale à 27°C. 
 
Figure 37 - Entrées et sorties de matière du Turboplasma 
La phase continue est composée de 11 constituants gazeux, la phase discrète de 2 
constituants solides. Ces constituants permettent de modéliser correctement la dégradation 
des goudrons ainsi que la gazéification des particules de résidus carbonés et sont listés dans 
la Table 37. Ils sont aussi rattachés à un numéro afin de pouvoir les identifier plus 
facilement dans les matrices des coefficients stœchiométriques. 
Table 37 - Numérotation des espèces gazeuses et solides 
PHASE CONTINUE  (NCG=11) 
1 C(s) 7 CH4 
2 H2O 8 C6H6 
3 CO2 9 C7H8 
4 O2 10 C10H8 
5 CO 11 N2 
6 H2   
PHASE DISCRETE  (NGP=2) 
1 C(r) 2 Inertes 
Conformément aux travaux d’A. Fourcault [43], le système réactionnel homogène est un 
ensemble de 15 réactions permettant de modéliser la dégradation thermique des goudrons 
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(cf. Table 38). Dans cette partie, les énergies d’activation sont exprimées en [J.mol-1], les 
concentrations en [mol.m-3] et les vitesses de réaction en [mol.m-3.s-1]. 
Table 38 - Données cinétiques du schéma réactionnel homogène 
!$%& '→ 10!() + 4/ $ = 1$[!$%&]/. [/]2%.3 1$ = 5,56. 10$6. 78 9−3,6. 106<= > [44] 
!$%& + 4/" ?→ !@@ + 4!" + 5/ / = 1/[!$%&] [/]%.A 1/ = 1,74. 10$/. 78 9−3,24. 106<= > [44] 
!3& + / D→!@@ + !A E = 1E[!3&][/]%.6 1E = 1,04. 10$/. 78 9−2,47. 106<= > [44] 
!@@ + 5/" F→5!" + 6/ + !A A = 1A[!@@] 1A = 4,4. 10&. 78 9−2,2. 106<= > [47] 
!() + /" G→!" + / 6 = 16[!][/"] 16 = 3,6. 10$/. 78 9−3,1. 106<= > [44] 
!A + /" H→!" + 3/ @ = 1@[!A][/"] 1@ = 3,101. 10E. 78 9−1,247. 106<= > [48] 
    
/ + 12"/ I→6/" 3 = 13["/][/] 13 = 1,08. 10$%. 78 9−1,255. 10
6<= > [49] 
!" + 12"/ K→!"/ & = 1&[!"]["/]%./6[/"] 1& = 3,165. 10$/. 78 9−1,8. 10
6<= > [50] 
!" + /" L→!"/ + / M = 1M[!"][/] 1M = 2,778. 10/. 78 9−1,256. 10A<= > [50] 
!"/ + / 'NOP!" + /" $% = 1$%[!"/][/] 1$% = 1,263. 10A. 78 9−4,729. 10A<= > [50] 
!A + 2"/ ''OP!" + 2/" $$ = 1$$[!A]%.E["/]$.E 1$$ = 1,3. 106. 78 9−2,025. 106<= > [49] 
!A + 12"/ '?OP!" + 2/ $/ = 1$/[!A]%.3["/]%.& 1$/ = 4,996. 10$E. 78 9−2,026. 10
6<= > [50] 
!@@ + 152 "/ 'DOP6!"/ + 4/" $E = 1$E[!@@]2%.$["/]$./6 1$E = 1,783. 10$. 78 9−1,255. 10
6<= > [49] 
!@@ + 3"/ 'FOP6!" + 3/ $A = 1$A[!@@]["/] 1$A = 1,58. 10$6. 78 9−2,026. 106<= > [50] 
!3& + 9"/ 'GOP7!"/ + 4/" $6 = 1$6[!3&]2%.$["/]$./6 1$6 = 1,426. 10$. 78 9−1,255. 106<= > [49] 
La Table 38 indique le schéma réactionnel modélisant la dégradation des goudrons modèles 
utilisé lors des simulations. 
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Figure 38 - Schéma réactionnel de dégradation de goudron 
Le système réactionnel hétérogène est constitué des trois réactions classiques de 
gazéification de particules de résidus carbonées : la réaction d’oxydation du C(r), les 
réactions de reformage du C(r) par l’H2O et par le CO2. Les données cinétiques sont 
regroupées dans la Table 39. Pour la réaction 18, le terme γ a été pris égal à 0,851 (en 
supposant que la température moyenne du milieu soit de 1500 K) 
Table 39 - Données cinétique du schéma réactionnel hétérogène 
!() + /" 'HOP!" + /	 $@ = 1$@[/"]%.6. =%.6 1$@ 0 4325,1. 78 9−2,875. 106<= > [123] 
!+) + !"/ 'IOP2!" $3 = 1$3[!"/]%.6. =%.6 1$3 0 8160,2. 78 9−2,846. 106<= > [123] 
!+) + â"/ 'KOP(2â : 1,!"/ - +2 : 2â,!" $& = 1$&["2
. = 1$& 0 7,1504. 78 9−1,497. 106<= > [122] 
Les énergies d’activation relatives aux réactions de surface hétérogènes sont exprimées en 
[J.mol-1], les concentrations en [mol.m-3] et les vitesses de réaction en [mol.m-2.s-1]. 
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2.3.2.2 Caractérisation des flux entrants 
La concentration totale de goudrons au sein du gaz de synthèse à traiter est de 1800 mg.kg-1 
de gaz injecté: la Table 40 détaille d’ailleurs la répartition des goudrons entre les différentes 
classes modélisées. 
Table 40 - Répartition des goudrons présents dans le Product Gaz 
 Répartition Concentration 
 [%] [mg.kgPG-1] !$%& 50,0 900,00 !3& 35,0 630,00 !@@ 15,0 270,00 
Total 100,0 1800,00 
Table 41 - Caractéristiques physiques de la phase discrète 
Débit massique [òó/ô] 0,0114 
Température [] 1129,15 
Diamètre max. [õ] 3,10-4 
Diamètre mini. [õ] 2,10-6 
Diamètre moy. [õ] 2,10-5 
La Table 41 regroupe les données relatives à la phase discrète Le débit de particules injecté 
au niveau de la surface d’injection du gaz de synthèse à traiter est de 0,0114 kg.s-1. Les 
particules sont à la même température que la phase continue qui les contient. La répartition 
granulométrique des particules prend comme diamètre maximum de particule 300 µm, 
comme diamètre moyen 20 µm et comme diamètre minimum 2 µm. Les simulations SIM1 et 
SIM3 modélisent une répartition gaussienne à partir de ces données, alors que la simulation 
SIM4 ne modélise que des particules de diamètre de 20 µm.  
L’ensemble des données opératoires des flux entrants dans le réacteur sont répertoriés dans 
la Table 42, la Table 43 et la Table 44. Les caractéristiques de la phase continue sont 
identiques quel que soit la simulation concernée. Les débits entrants du gaz à traiter, du 
gaz plasma et de l’air oxydant sont respectivement de 0,60367 kg.s-1, de 0,05434 kg.s-1 et de 
0,03575 kg.s-1. Ces données ont été fournies par Europlasma et permettent d’assurer une 
conversion maximale des goudrons. En effet, le gazéifieur à lit fluidisé KIWI, situé en aval 
du réacteur, impose donc une composition de gaz. La torche plasma de 300 kW fonctionne 
à des conditions nominales : seuls le débit et la composition de l’anneau oxydant peuvent 
être modifiés. Les retours d’expérience du Turboplasma de Moissanes a permis à 
Europlasma de spécifier un rapport stœchiométrique optimal pour assurer une bonne 
dégradation des goudrons dans le réacteur. 
Le débit total d’O2 injecté dans le réacteur (via les débits d’air oxydant et de gaz plasma) 
est de 2,099×10-2 kg.s-1. La quantité stœchiométrique d’O2 pour la combustion de l’ensemble 
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des constituants carbonés est de 1,826×10-1 kg.s-1. Le rapport stœchiométrique est donc 
d’environ 11,50 %. Si la fraction de C(r) de la phase discrète est prise en compte, ce rapport 
est alors de 10,75 %.  
Table 42 - Propriétés du gaz à traiter 
Gaz à traiter 
SIM1 SIM2 SIM3 SIM4 
Phase continue 	Y ³Ç [1 ⁄ ] 0,60367 0,60367 0,60367 0,60367 =³Ç [ç] 1129,15 1129,15 1129,15 1129,15 {³Ç,  !A [%	] 1,90 1,90 1,90 1.90 
 / [%	] 1,38 1,38 1,38 1.38 
 !" [%	] 19,37 19,37 19,37 19.37 
 !"/ [%	] 15,34 15,34 15,34 15.34 
 /" [%	] 15,73 15,73 15,73 15.73 
 #/ [%	] 46,09 46,09 46,09 46.09 
 "/ [%	] 0,00 0,00 0,00 0.00 
 !$%& [%	] 0,09 0,09 0,09 0.09 
 !3& [%	] 0,06 0,06 0,06 0.06 
 !@@ [%	] 0,03 0,03 0,03 0.03 
 !() [%	] 0,00 0,00 0,00 0.00 
PCI [v/1] 4,631 4,631 4,631 4,631 
Température 
sèche de rosée [°!] 28,9 28,9 28,9 28,9 
Gaz à traiter 
SIM1 SIM2 SIM3 SIM4 
Phase Discrète 	Y ³Ç¼ [1 ⁄ ] 0,0114 0,0000 0,0114 0,0114 =³Ç¼ [ç] 1129,15 1129,15 1129,15 1129,15 ³Ç, !() [%	] 57.5 57.5 0,0 57.5 
  [%	] 42,5 42,5 100,0 42,5 Ð  0,3 0,3 0,3 0,3 
Table 43 - Propriétés de l’air oxydant 
Air Oxydant 
SIM1 SIM2 SIM3 SIM4 
Phase continue 	Y  [1 ⁄ ] 0,05434 0,05434 0,05434 0,05434 = [ç] 873,15 873,15 873,15 873,15 {,  "/ [%	] 0,233 0,233 0,233 0,233 
 #/ [%	] 0,767 0,767 0,767 0,767 
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Table 44 - Propriétés du gaz plasma 
Torche Plasma 
SIM1 SIM2 SIM3 SIM4 
Phase continue 	Y }³ [1 ⁄ ] 0,03575 0,03575 0,03575 0,03575 =}³ [ç] 3600,15 3600,15 3600,15 3600,15 {}³,  "/ [%	] 0,233 0,233 0,233 0,233 
 #/ [%	] 0,767 0,767 0,767 0,767 
2.3.3 Interprétation des résultats 
2.3.3.1 Convergence des bilans matières  
La Table 45 regroupe les débits massiques entrants et sortants du réacteur relatifs à la 
phase continue des quatre simulations. L’ensemble des bilans sont satisfaisants comme 
l’attestent les valeurs des écarts relatives entre les entrées et les sorties (Écart E-S). 
Il semble intéressant d’analyser la valeur du débit massique de gaz à traité : lorsque les 
particules réactives sont modélisées environ 50 % de leur masse initiale est transférée au 
milieu homogène. L’écart du débit massique transféré entre la simulation 1 et la 
simulation 5 est de l’ordre de 7 % : l’influence de la granulométrie de la phase discrète ne 
semble avoir qu’un léger impact sur la gazéification des particules dans le réacteur. Le bilan 
matière appliqué au réacteur Turboplasma 300 kW s’écrit : 
 	Y  +	Y }³ + 	Y ³Ç +	Y ³Ç¼ = 	Y Ç +	Y Ç¼ + 	Y Î¼ +	Y X8 2.122 
Table 45 - Bilans matière – phase continue 
[1/] SIM1 SIM2 SIM3 SIM4 õY 	Þù	
øüú 0,05434 0,05434 0,05434 0,05434 õY þùýà	øôõø 0,03575 0,03575 0,03575 0,03575 õY ø	àüúùøüú 0,60365 0,60365 0,60365 0,60365 õY àüúùøüú÷øùúÞýà 0,01140 - 0,01140 0,01140 õY ø	ôþùúøüú 0,69984 0,69374 0,69374 0,69943 õY úùøüô,óø÷øùúÞýà  0,00609 - 0.00000 0,00569 
 
   
 
Écart E-S [%] 3,08E-04 -3,7E-05 -1,3E-07 -2,7-04 
La Table 46 rassemble les débits entrants, sortants et transférés relatifs à la phase discrète 
des quatre simulations. Il existe un léger écart entre le débit transféré issus du bilan de la 
phase continue et celui issu de la phase discrète (Écart C-D) : 12,4 % pour la simulation 1 
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et 2,0 % pour la simulation 4. Idéalement, ces deux débits devraient être strictement égaux. 
Des tests de sensibilité ont permis de montrer que ces écarts influencent de manière 
négligeable les résultats globaux des simulations. 
Le débit de matière perdue par la phase discrète est d’environ 0,00550 kg.s-1 pour les 
simulations 1 et 4. La granulométrie des particules ne semble pas avoir un impact réel sur 
le débit massique transféré. Il est intéressant de noter que le terme 	Y \êíz¼ représente 
l’ensemble des particules dont les trajectoires n’ont pu être totalement calculées par le code 
Fluent©. Différents paramètres de discrétisation de la trajectoire des particules ont été 
testés et ont conduit à des résultats similaires : le débit 	Y \êíz¼ peut être considéré comme le 
débit massique des particules s’accumulant dans le réacteur pilote.  
Ce débit semble être influencé par la granulométrie des particules : il atteint 0,0018 kg.s-1 
pour les simulations 1 et 3 alors qu’il vaut à peine 0,0007 kg.s-1 pour la simulation 4. Une 
étude plus approfondie des résultats montre que les particules s’accumulant dans le réacteur 
sont celles possédant un diamètre important, et possédant donc un potentiel cinétique 
important (cf. Figure 39, Figure 40, Figure 41 et Figure 42). 
 	Y ³Ç¼ = 	Y Ç¼ +	Y Î¼ +	Y \êíz¼èr¼ 	+ 	Y êãsr¼  2.123  
Table 46 - Bilans matière – phase discrète 
[1/] SIM1 SIM2 SIM3 SIM4 
õY ÷øùú 0,0114 - 0,0114 0,0114 õY Þüýþ÷øùú 1,80E-03 - 1,80E-03 7,21E-04 õY ÷øùú 2,45E-05 - 5,86E-05 5,16E-05 õY û÷øùú 4,16E-03 - 9,54E-03 5,05E-03 
     õY úùøüô,÷øùú÷øùú  0,00542 - 0.00000 0,00558 
Écart C-D [%] 12,4 - - 2,0 
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Figure 39 - Trajectoire des particules dans le réacteur (diamètre inférieur à 5 µm) - 
SIM1  
 
 
 
 
 
Figure 40 - Trajectoire des particules dans le réacteur (diamètre inférieur à 5 µm) - 
SIM3 
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Figure 41 - Trajectoire des particules dans le réacteur (diamètre supérieur à 100 µm) - 
SIM1 
 
 
 
 
Figure 42 - Trajectoire des particules dans le réacteur (diamètre supérieur à 100 µm) - 
SIM3 
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2.3.3.2 Convergence des bilans énergie 
La Table 47 permet de vérifier si les résultats de la phase continue ont bien convergé : 
l’écart relatif entre les flux de quantité de chaleur entrants et sortants oscille entre 0,136 % 
et 0,382 %. Des différences notables sont à souligner au niveau de la quantité de chaleur 
échangée entre les deux phases : xYÉíÐêr¼  est d’environ 3790 W pour la simulation 1, de 
moins 1900 W pour la simulation 3 et de 4370 W pour la simulation 4. Cette quantité de 
chaleur regroupe l’échange de flux enthalpiques sensibles et de formation entre les deux 
phases. La quantité de chaleur échangée est négative pour la simulation 3 : il y a qu’un 
échange d’énergie sensible entre le milieu réactionnel et les particules. Les pertes thermiques 
calculées au niveau des boîtes à eau et des parois latérales (convection externe) sont 
équivalentes pour l’ensemble des simulations. 
Comme dit précédemment, il semble plus perspicace d’utiliser les données provenant des 
bilans énergie de la phase discrète afin de caractériser le flux d’énergie échangée entre les 
deux phases. La Table 48 permet la comparaison entre les flux de chaleur échangée entre la 
phase discrète et la phase continue. De nouveau, les résultats des simulations 1 et 4 tendent 
à prouver que la granulométrie des particules n’influence pas significativement les 
performances du réacteur. Le flux de chaleur échangée entre les particules et le milieu 
continu est d’environ 5500 W pour les simulations 1 et 4. Bien que les particules soient 
réchauffées par le milieu continu comme l’atteste la valeur du terme	xY rêã\ªr¼ , les réactions 
hétérogènes impliquent un transfert de matière et donc un transfert d’enthalpie de 
formation qui est représenté par le terme	xY rí\zê¼ . 
 xY³Ç + xY}³ + xY = xYÇ + xYÉíÐêr¼ + xY³rrã 2.124 
Table 47 - Bilans énergie – Phase continue 
[o] SIM1 SIM2 SIM3 SIM4 
Y 	
 3,37E+04 3,37E+04 3,37E+04 3,37E+04 
Y  2,03E+05 2,03E+05 2,03E+05 2,03E+05 
Y  -1,86E+06 -1,86E+06 -1,86E+06 -1,86E+06 
Y 
ö  -1,62E+06 -1,62E+06 -1,62E+06 -1,62E+06 
Y û 1,78E+06 1,78E+06 1,79E+06 1,78E+06 
Y àùúàô -1,59E+05 -1,62E+05 -1,62E+05 -1,61E+05 
Y öýøüóà÷øùú  3,79E+03 0,00E+00 -1,90E+03 4,37E+03 
Y 
û  1,63E+06 1,62E+06 1,63E+06 1,62E+06 
Écart E-S [%] -0,382% -0,136% -0,364% -0,175% 
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La quantité d’énergie sensible échangée de la simulation 3 est largement inférieure à celles 
des simulations 1 et 4. En effet, dans la simulation 3, les particules échangent par radiation 
et convection l’énergie issue des seules réactions homogènes, alors que pour les simulations 1 
et 4 les réactions hétérogènes endothermiques entraînent l’absorption d’une quantité de 
chaleur supplémentaire. Elles entraînent une diminution du niveau de température de la 
phase continue. 
 xYÉíÐêr¼ = xYrêã\ªr¼ +xYrí\zê¼  2.125 
Table 48 - Bilans énergie – Phase discrète 
[] SIM1 SIM2 SIM3 SIM4 
Y öýøüóà÷øùú  -5,50E+03 - 1,95E+03 -5,66E+03 
Y ûàüôÞà÷øùú  3,11E+04 - 1,95E+03 3,07E+04 
Y àøýúÞþü÷øùú  3,66E+04 - 0,00E+00 3,63E+04 
2.3.3.3 Influence des particules réactives sur le Turboplasma 
Rappelons que le bilan matière appliqué à un constituant de la phase continue dans le 
réacteur pilote s’écrit de la manière suivante : 
 	Y  ,³Ç +	Y  ,}³ +	Y  , = 	Y  ,Ç + < + f  2.126  
Où : < = ä  ∑ 	á\, yz	\yz½yz\¾$   – Débit de production de l’espèce j par les 
réactions homogènes. 
 f = ä  ∑ 	á\, yr	\yr½yr\¾$   – Débit de production de l’espèce j par les 
réactions hétérogènes. 
La Table 49 regroupe les données relatives au gaz épuré des simulations 1, 2 et 3 dont les 
débits partiels massiques des constituants de la phase continue. Du fait que le débit 
massique du gaz épuré n’est pas identique pour les 3 simulations étudiées, les débits partiels 
massiques ont été préférés aux fractions massiques. 
La modélisation des particules réactives ou inertes a un impact non négligeable sur les 
niveaux de températures du réacteur : lorsque les particules entrantes sont réactives, la 
température du gaz en sortie est de 1359,9 K. S’il agit de particules inertes alors le 
température atteint 1372,9 K. Pour un traitement d’un gaz sans particules, le niveau 
thermique du réacteur est de 1412,9 K. 
Bien que la réaction d’oxydation du C(r) particulaire (réaction 18) soit une réaction 
hétérogène exothermique, il semble que l’échauffement sensible des particules et les 
réactions hétérogènes endothermiques (réactions 16 et 17) font diminuer la température du 
gaz sortant, comme le montrent la Figure 43 et la Figure 44 
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Figure 43 - Température des particules dans le réacteur (diamètre inférieur à 20µm) - 
SIM1 
 
 
Figure 44 - Température des particules dans le réacteur (diamètre inférieur à 20µm) - 
SIM3 
Cette variation de température a des répercussions immédiates sur la dégradation des 
goudrons et plus particulièrement sur celle du C10H8. En sortie de réacteur, le débit partiel 
massique de C10H8 diminue avec l’augmentation de la température : ce débit est alors de 
2,905.10-4 kg.s-1 pour la simulation 1, de 2,290.10-4 kg.s-1 pour la simulation 3. La 
dégradation du C10H8 se fait soit par craquage thermique (réaction1) soit par reformage à 
l’H2O (réaction2), la température joue un rôle crucial dans l’activation de ces réactions. 
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À l’inverse, le débit partiel massique de C(s) augmente avec la température : ceci s’explique 
par le fait que l’unique source de production de C(s) est la dégradation du C10H8 
(réaction1). Une température élevée amène une dégradation plus grande de C10H8 et 
provoque par conséquent une production de C(s) plus importante, qui passe de 3,003.10-
5 kg.s-1pour la simulation 1, à 3, 561.10-5 kg.s-1 pour la simulation 3 puis à 3,992.10-5 kg.s-1. 
Les réactions d’oxydation (réaction 15) ou de reformage au H2 (réaction 3) permettent une 
dégradation totale du C7H8. 
Le C6H6 est un produit de la dégradation du C10H8 ainsi que de celle du C7H8. Les résultats 
indiquent pourtant une diminution de la fraction massique de C6H6 lorsque la température 
du milieu réactionnel augmente. À la vue du schéma réactionnel homogène utilisé, cette 
baisse peut s’expliquer par les réactions d’oxydation du C6H6 (réactions 13 et 14) ou celle 
du reformage du C6H6 à l’H2O (réaction 4). Étant donné que la faible concentration en O2 
du milieu, la voie de reformage à l’H2O est privilégiée. 
Table 49 - Propriétés du syngaz - SIM1/SIM2/SIM3 
Syngaz 
SIM1 SIM3 SIM2 
Phase continue õY û [1 ⁄ ] 0,69984 0,69374 0,69374 
û [ç] 1359,9 1372,9 1412,4 T÷û [v/(1. ç] 1635,32 1648,68 1652,59 õY û,ß !A [1 ⁄ ] 9,790E-03 9,565E-03 9,579E-03 
 / [1 ⁄ ] 8,324E-03 7,681E-03 7,522E-03 
 !" [1 ⁄ ] 1,225E-01 1,067E-01 1,087E-01 
 !"/ [1 ⁄ ] 1,136E-01 1,164E-01 1,136E-01 
 /" [1 ⁄ ] 9,833E-02 1,056E-01 1,068E-01 
 #/ [1 ⁄ ] 3,470E-01 3,474E-01 3,473E-01 
 "/ [1 ⁄ ] 6,251E-32 6,349E-32 6,709E-32 
 !$%& [1 ⁄ ] 2,905E-04 2,290E-04 1,740E-04 
 !3& [1 ⁄ ] 3,525E-14 8,014E-15 1,307E-15 
 !@@ [1 ⁄ ] 6,982E-06 4,999E-06 4,456E-06 
 !() [1 ⁄ ] 3,003E-05 3,561E-05 3,992E-05 
PCI [v/1] 3,9030 3,5786 3,5789 
Température 
sèche de rosée [°!] 21,1 18,8 16,1 
Le débit partiel de CH4 de la simulation 1 est plus important que ceux des simulations 2 et 
3. Les réactions de dégradation du C7H8 et de C6H6 entraînent la production de CH4 
(réactions 3 et 4). Or, la dégradation thermique des goudrons de la simulation 1 atteint le 
plus faible niveau des 3 simulations. Il semble donc que les réactions de reformage du CH4 à 
l’H2O (réaction 6) et les réactions d’oxydation du CH4 (réactions 11 et 12) sont responsables 
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de la valeur élevée du débit de CH4 de la simulation 1 : la température plus faible du milieu 
réactionnel de la simulation 1 implique une dégradation plus faible du CH4. 
Il existe plusieurs voies réactionnelles pouvant expliquer le faible niveau d’H2O du gaz en 
sortie de réacteur de la simulation 1 : comme il l’a été dit précédemment, la dégradation 
des goudrons, la reformation du C(s) ou encore la réaction « Water Gas Shift » (réaction 9) 
consomment de l’H2O en phase continue. À la vue des résultats de la Table 50, l’effet des 
réactions hétérogènes sur le milieu réactionnel est indéniable : la présence de particules 
réactives amène à la production importante de CO (20,2 g/s) ainsi qu’à la consommation 
accrue de CO2 (10,7 g/s). L’O2 ne réagit que peu avec les particules (0,8 g/s). Compte tenu 
de la masse molaire de l’H2, sa production via la réaction hétérogène 16 est loin d’être 
négligeable (0,33 g/s). La présence de réactions hétérogènes explique plutôt bien les 
variations de débits partiels du CO, de H2, de CO2, de H2O et d’O2 en sortie de réacteur. 
Finalement, l’étude du PCI massique permet de montrer que la gazéification des particules 
conduit à l’augmentation du PCI du gaz épuré : le PCI du SG de la SIM1 atteint 3.9 
MJ/kg alors qu’en absence de particules réactives le gaz sortant a un PCI de 3,58 MJ/kg 
(simulations 2 et 3).  
Les réactions hétérogènes permettent une augmentation de 9% du PCI du gaz traité. Les 
résidus carbonés doivent être donc considérés comme des particules à potentiel énergétique 
non négligeable. Toutefois, ces particules sont à l’origine de la moins bonne dégradation des 
goudrons comme l’atteste la température sèche de rosée du gaz traité de la simulation 1 de 
21,1°C alors que celle de la simulation 2 n’est que d’environ 16,1°C. 
Table 50 - Débits des réactifs et produits des réactions hétérogènes – SIM1 
  SIM1 
Débit de US
 [1/] -2,92E-03 
Débit de T
 [1/] 2,02E-02 
Débit de US [1/] 3,26E-04 
Débit de T
S [1/] -1,07E-02 
Débit de 
S [1/] -7,81E-04 
2.3.3.4 Influence de la granulométrie des particules 
La Table 51 rassemble les caractéristiques du gaz en sortie des simulations 1 et 4. Ces deux 
simulations ont pour seule différence la répartition granulométrique des particules réactives 
modélisées : de type gaussien pour la simulation 1 et uniforme pour la simulation 4. Il est 
important de remarquer que le temps de calcul nécessaire à la convergence de la simulation 
1 a été trois voire quatre fois plus important que celui nécessaire à la convergence de la 
simulation 3. 
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Les températures du gaz épuré des deux simulations sont très proches, de même pour la 
température de rosée des simulations 1 et 4. Ceci atteste d’une dégradation thermique des 
goudrons semblable. La granulométrie des particules ne semble pas avoir d’effet significatif 
sur le comportement général du réacteur pilote Turboplasma. 
Il est intéressant de noter que le débit de C(s) est plus important pour la simulation 1 que 
pour la simulation 4 alors qu’en même temps la dégradation du C10H8 est plus grande pour 
la simulation 4 que pour la simulation 1. Ce constat montre qu’une plus grande partie de 
C10H8 est dégradé par reformage à l’H2O (réaction 2) dans la simulation 4 alors que dans la 
simulation 1 le C10H8 est plutôt détruit par craquage thermique (réaction 1). 
Les débits massiques partiels des gaz permanents des simulations 1 et 4 sont globalement 
proches les uns des autres. Il est intéressant de noter une légère augmentation des débits 
partiels de CO et de H2O pour la simulation 4. La Table 52 indique que cette augmentation 
de débit de CO et H2O n’est pas due aux réactions hétérogènes puisque les débits de 
production de ces constituants sont plus importants pour la simulation 1 que pour la 
simulation 4. La réaction WGS est peut être responsable de cette variation. 
Table 51 - Propriétés du gaz traité - SIM1/SIM4 
Syngaz 
SIM1 SIM4 
Phase continue 	Y Ç [1 ⁄ ] 0,69984 0,69943 =Ç [ç] 1359,9 1351,2 !8Ç [v/(1. ç] 1635,32 1639,75 	Y Ç,  !A [1 ⁄ ] 9,79E-03 9,77E-03 
 / [1 ⁄ ] 8,32E-03 8,48E-03 
 !" [1 ⁄ ] 1,22E-01 1,23E-01 
 !"/ [1 ⁄ ] 1,14E-01 1,13E-01 
 /" [1 ⁄ ] 9,83E-02 9,91E-02 
 #/ [1 ⁄ ] 3,47E-01 3,47E-01 
 "/ [1 ⁄ ] 0,00E+00 0,00E+00 
 !$%& [1 ⁄ ] 2,91E-04 2,76E-04 
 !3& [1 ⁄ ] 3,53E-14 8,27E-14 
 !@@ [1 ⁄ ] 6,98E-06 9,24E-06 
 !() [1 ⁄ ] 3,00E-05 2,75E-05 
PCI [v/1] 3,9030 3,9336 
Température 
de rosée [°!] 21,1 20,6 
La modification de granulométrie provoque quelques légers changements sur les débits de 
réactifs et produits issus des réactions hétérogènes comme le montre la Table 52. La 
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gazéification des particules dont le diamètre est uniforme entraîne une augmentation du 
débit de consommation d’H2O et donc une augmentation du débit de production de H2. La 
réaction de reformage du C(r) à l’H2O (réaction 16) semble avantagée par ce changement 
de granulométrie. 
Table 52- Débits des réactifs et produits des réactions hétérogènes – SIM4 
  SIM1 SIM4 
Débit de US
 [1/] -2,92E-03 -3,43E-03 
Débit de T
 [1/] 2,02E-02 1,94E-02 
Débit de US [1/] 3,26E-04 3,84E-04 
Débit de T
S [1/] -1,07E-02 -1,04E-02 
Débit de 
S [1/] -7,81E-04 -5,14E-04 
2.3.4 Conclusion 
La présence d’une phase discrète réactive a des répercussions importantes sur la 
dégradation des goudrons : par leur consommation d’énergie, les réactions endothermiques 
de gazéification des particules de résidus carbonés provoquent une diminution de la 
température du milieu réactionnel et donc de l’efficacité de dégradation des goudrons du 
réacteur. Il a aussi été remarqué par la modélisation que la répartition granulométrique 
gaussienne des particules modélisées n’avait pas d’influence extrêmement importante sur les 
résultats. De plus à la vue du gain de temps de calcul, il semble assez opportun de ne 
modéliser à présent qu’une répartition uniforme des particules au sein du réacteur 
Turboplasma. 
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Conclusion du Chapitre 2 
 
La Chapitre 2 a permis de mieux comprendre le fonctionnement d’une simulation 
numérique effectuée sous Fluent© : la présentation des équations de base ainsi que des 
principaux modèles utilisés lors de la résolution numérique avait pour objectif de déterminer 
les hypothèses et autres simplifications liées à l’utilisation d’un code CFD modélisant 
numériquement l’écoulement d’une phase continue en présence d’une phase discrète. 
De plus, afin de faciliter la caractérisation des interactions entre la phase discrète et la 
phase continue, des expressions des grandeurs locale ont été utilisées pour établir les 
différents bilans matière et énergie propres au réacteur simplifié. L’obtention de résultats 
numériques et analytiques ont mis en évidence l’influence du positionnement de l’injection 
des particules sur les résultats donnés par Fluent© : les différences observées n’ont pas 
d’impact sur l’évaluation de la performance du réacteur puisqu’elles ne sont observables que 
sur le calcul des enthalpies des flux entrants au sein du réacteur. Pour ce qui est des 
grandeurs caractérisant le transfert de matière et d’énergie entre les phases, elles ont été 
plus précisément étudiées afin de déterminer leurs significations réelles. 
La partie principale de ce Chapitre 2 a été la série de simulations réalisées à l’aide du code 
Fluent© pour modéliser les effets des particules de résidus carbonés sur le comportement du 
réacteur pilote : il en ressort que la gazéification est un phénomène endothermique et 
provoque par conséquent une consommation accrue d’énergie au sein du milieu réactionnel. 
La gazéification des résidus carbonés permet toutefois de transférer le potentiel 
thermochimique du carbone de la phase discrète vers la phase continue : le pouvoir 
calorifique du gaz épuré s’en trouve sensiblement augmenté.  
Les comparaisons des résultats ont aussi montré que l’influence de la granulométrie des 
particules modélisées était relativement faible sur le rendement global du réacteur. De plus, 
la répartition granulométrique uniforme permet de réduire le nombre de trajectoire de 
particules modélisée à chaque itération relative à la phase discrète, d’où un gain de temps 
de calcul considérable. 
Le prochain Chapitre s’attachera à la présentation des modifications apportées au modèle 
cinétique homogène. 
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Le Chapitre 3 « Phase continue »portera sur l’intégration de nouvelles réactions homogènes 
au sein du schéma réactionnel simplifié permettant la modélisation de la dégradation des 
goudrons. Les modifications apportées ont pour but une meilleure prise en compte des 
mécanismes réactionnels amenant à la formation des suies au sein du milieu réactionnel. 
Le code Fluent© propose plusieurs mécanismes permettant de modéliser la formation des 
particules de suies lors de l’oxydation partielle d’un hydrocarbure quelconque. Ces modèles 
ainsi que leurs conditions d’utilisation seront brièvement présentées dans la première partie 
de ce Chapitre. 
Une seconde partie regroupera les résultats issus des recherches bibliographiques effectuées 
lors de cette étude ainsi que les données cinétiques qui seront ajoutées au modèle homogène. 
La présentation des deux pistes d’amélioration permettra de mieux cerner l’enjeu d’une 
meilleure précision des résultats de simulations numériques : l’ajout du phénol en tant que 
composé modèle de la classe 2 des goudrons et la prise en compte de la dégradation 
thermique du méthane seront alors étudiés afin de s’assurer de leur représentativité au sein 
du modèle cinétique existant. 
Suite aux modifications du modèle cinétique homogène, une analyse de sensibilité sera 
nécessaire dans l’optique de déterminer les conséquences de ces modifications sur les 
résultats des simulations. Un programme modélisant un réacteur parfaitement agité continu 
sera alors utilisé, les conditions opératoires modélisées seront amenées à varier : 
l’interprétation des résultats obtenus permettra d’estimer l’impact de la modélisation de la 
dégradation du phénol et du méthane sur le comportement du réacteur mais aussi l’utilité 
de l’anneau oxydant du réacteur Turboplasma lors de la dégradation des goudrons. 
La dernière partie de ce Chapitre 3 aura pour vocation de présenter les résultats de 
simulation CFD utilisant le nouveau modèle cinétique homogène : une série de simulations 
sera alors nécessaire pour être capable d’évaluer les effets de la dégradation thermique du 
phénol et du méthane sur la dégradation des goudrons mais aussi leur impact sur la 
gazéification des particules solides réactives présentes au sein du gaz à traiter. L’estimation 
des performances du réacteur pilote de 300 kW indiquera donc s’il a été judicieux de 
modifier le modèle. 
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3.1 Modélisation de la formation des suies 
3.1.1 Objectif 
L’amélioration du modèle cinétique de dégradation des goudrons passe par une meilleure 
prise en compte de la formation des suies. Les recherches bibliographiques ont montré que 
la modélisation du processus de formation des particules de suie nécessitait entre autre 
l’utilisation de schémas réactionnels complexes faisant intervenir des espèces radicalaires. 
Ces schémas sont donc difficilement transposables à un code de type CFD compte tenu de 
leur lourdeur et des temps de calculs qui seraient nécessaires à leur utilisation dans le 
contexte de cette étude. 
La partie « Modélisation de la formation des suies » s’attachera à présenter les différents 
modèles de formation des suies proposés par le code Fluent© ainsi que leurs conditions 
d’utilisation. Cette brève comparaison des modèles permettra de mieux appréhender les 
méthodes généralement utilisées pour modéliser la formation des suies ainsi que leurs limites 
d’un point de vue numérique et thermochimique. 
3.1.2 Modèles proposés par le code FLUENT 
Les modèles contenus dans le code Fluent© sont basés sur l’oxydation partielle d’un 
hydrocarbure générique comme le montre l’équation (3.1) : les caractéristiques des flux 
oxydants et réducteurs permettent alors aux modèles de prédire la quantité produite de 
particules de suie. 
 ®rï< + ®z"7 → ®ã\rf + ®¼zïk 3.1  
3.1.2.1 Le modèle de Khan et Greeves  
Le modèle développé par Khan et Greeves [124] cherche à résoudre une équation de 
transport appliquée aux suies, et qui est la suivante : 
_ 1	E. ` aa (bã\r) + ∇. (b¤eã\r) = ∇.  μ§ã\r 	∇ã\r + <ã\r 3.2  
Où : ã\r La fraction massique de la suie 
 §ã\r Le nombre de Prandtl pour le transport de la suie 
 <ã\r Le taux de production de particules de suie – [kg.m-3.s-1] 
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Le taux de production des suies est ensuite calculé par la différence entre le taux de 
formation des suies et le taux de combustion des suies : 
_ 1	E. ` <ã\r =	<ã\rsz − <ã\rízª 3.3  
Pour ce qui est du taux de formation des suies, il dépend seulement des conditions 
stœchiométriques du milieu et se calcule à l’aide de l’expression empirique suivante : 
_ 1	E. ` <ã\rsz = [\r8rïº2É/} 3.4  
Où : [\r Le facteur pré-exponentiel de la formation des suies - [kg.N-1.m-1.s-1] 
 8rï La pression partielle de réducteur (hydrocarbure) du milieu - [Pa] ou [N.m-2] 
 º Le rapport stœchiométrique  
  L’exposant du rapport stœchiométrique] 
 p L’énergie d’activation de la réaction de formation des suies - [J.mol-1] 
Le taux de combustion, quant à lui, est évalué en prenant la valeur minimale des grandeurs 
calculées à partir des deux expressions suivantes : 
 <$ízª = [bã\r «¦ 3.5  
 </ízª = [b  z®ã\r  ã\r®ã\rã\r®ã\r + rï®rï «¦ 3.6  
Où : [ La constante du modèle de Magnussen 
 z La fraction massique de l’oxydant 
 rï La fraction massique du réducteur 
 ®ã\r Le coefficient stœchiométrique massique de la suie 
 ®rï Le coefficient stœchiométrique massique du réducteur  
Ce modèle permet d’obtenir sans modification des constantes des résultats satisfaisants lors 
de la modélisation de l’oxydation partielle d’un grand nombre d’hydrocarbures. 
3.1.2.2 Le modèle de Tesner 
Le modèle de Tesner propose l’ajout d’une étape préliminaire dans la production des suies. 
Le modèle est alors composé de deux étapes [109] : 
- Production de noyaux radicalaires ; 
- Formation de suies à partir des noyaux radicalaires produits. 
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La modèle résout alors une équation supplémentaire, il s’agit de l’équation de transport 
appliquée aux noyaux radicalaires : 
 
aa b!êz + ∇. b¤e!êz = ∇. 9 μ§êz 	∇!êz> + <êz 3.7  
Où : !êz La concentration massique en noyaux radicalaires – [particule×1015.kg-1] 
 §êz Le nombre de Prandtl pour le transport des noyaux radicalaires 
 <êz Le taux de production de noyaux radicalaires – [part×1015.m-3.s-1] 
Le taux de production des suies se calcule de la même manière que pour le modèle de Khan 
et Greeves. Seul le taux de formation des suies est déterminé autrement : 
 <êzsz = 	¼( − ²#ã\r)b!êz 3.8  
Où : 	¼ La masse moyenne d’une particule – [kg.particule-1] 
 α, β Des constantes empiriques du modèle – [s-1] et [m3.particule-1.s-1] 
 #ã\r La concentration en particules de suie – [part.m-3] 
Le taux de production de noyaux radicalaires se décompose de la même manière que celui 
des suies : 
 <êz =	<êzsz − <êzízª  3.9  
Une partie des noyaux radicalaires est produite de manière spontanée à partir d’une 
réaction faisant intervenir le réducteur présent dans le milieu réactionnel. Mais les noyaux 
radicalaires peuvent être aussi produits via des phénomènes de polymérisation de plusieurs 
noyaux. Le taux de production des noyaux est déterminé de la manière suivante : 
 <êzsz =	% + ( − )!êz − %b#ã\r!êz 3.10  
Avec : % = %!rï2É/} 3.11  
Où :  Le coefficient représentant les liaisons ouvertes  – [s-1] 
  Le coefficient représentant les liaisons fermées  – [s-1] 
 !êz La concentration massique en noyaux radicalaires – [part×1015.kg-1] 
 % Le coefficient représentant les liaisons fermées des particules de suie – 
[m3.part-1.s-1] 
 % Le coefficient pré-exponentiel de la réaction spontanée – [part×10-15.kg-1.s-1] 
 !rï La concentration en réducteur – [kg.m-3] 
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 p L’énergie d’activation de la réaction de combustion des suies - [J.mol-1] 
Le taux de combustion des noyaux est supposé proportionnel au taux de combustion de la 
suie, comme l’indique l’expression suivante : 
 <êzízª =	<ã\rízª !êzã\r  3.12  
3.1.2.3 Le modèle de Moss-Brookes  
A. Modèle initial  
Tout comme le modèle Tesner, le modèle de Moss-Brookes résout les deux équations de 
transport appliquées aux suies et aux noyaux radicalaires [125]. La particularité de ce 
modèle vient de l’introduction d’un terme source de concentration en suie dans l’équation 
(3.13) et d’un taux de production instantanée de particules de suies dans l’équation (3.14). 
 
aa (bã\r) + ∇. (b¤eã\r) = ∇.  μ§ã\r 	∇ã\r + ú  3.13  
 
aa b!êz + ∇. b¤e!êz = ∇. 9 μ§êz 	∇!êz> + üþùõà 	ú 		 3.14  
Sans rentrer dans les détails des expressions de ces deux termes, il faut noter que le terme 
source dans l’équation de transport des particules de suies permet la modélisation de 
l’ensemble des phénomènes œuvrant à la production des particules de suies telles que la 
nucléation, la coagulation, la croissance par réaction de surface et ou encore l’oxydation. 
De plus, le taux de production instantanée de particules de suie donne la possibilité 
d’impacter les processus de consommation des particules de suies sur les concentrations en 
noyaux radicalaires du milieu. 
B. Évolution du modèle 
Une version modifiée du modèle de Moss-Brookes rend possible la modélisation de la 
production de suie à partir de charbon [126]. Ce modèle modifié considère que la 
dévolatilisation des particules de charbon produit un mélange de goudrons et de gaz 
permanents ainsi que de particules de résidus carbonés. Les goudrons sont supposés avoir 
les mêmes propriétés physico-chimiques que les gaz volatiles libérés. La prise en compte des 
goudrons implique l’ajout d’une nouvelle équation de transport. 
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Figure 45 - Mécanismes pris en compte lors de la production de suie à partir de 
charbon 
 
Les goudrons libérés lors de la phase de dévolatilisation sont amenés soit à être gazéifiées 
(et donc à produire des gaz permanents), soit à être polymérisées puis agglomérées pour 
former des particules de suie. La Figure 45 illustre les mécanismes mis en jeu dans ce type 
de modèle de production de suie à partir de charbon. 
3.1.2.4 Modèle de Moss-Brookes-Hall 
Initialement développé pour la modélisation de la production de suie lors de la combustion 
du méthane, ce modèle a évolué afin de permettre la modélisation de la combustion 
d’hydrocarbures plus lourds. Les travaux de Hall [127] suggèrent que les principaux 
précurseurs des suies seraient plutôt des aromatiques à deux ou trois cycles. Hall propose 
alors le mécanisme réactionnel suivant : 
 2!// + !@6 	↔ !$%3 +/ 3.15  
 !// + !@@ + !@6 	↔ !$A$% + + /	 3.16  
Le taux de production des particules de suie est par la suite déduit à partir des vitesses des 
réactions ci-dessus. De plus, le modèle suppose que les particules de suies aient un diamètre 
suffisamment faible pour négliger les phénomènes de diffusion. Les cinétiques des réactions 
de surface sont donc les facteurs limitants du mécanisme.	
3.1.3 Limites d’utilisation 
Contrairement aux modèles Moss-Brookes et Moss-Brookes-Hall qui s’appliquent à la fois 
aux écoulements laminaires et turbulents, les modèles Khan-Greeves et Tesner ne 
permettent la modélisation de la formation des suies seulement pour les écoulements 
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turbulents du fait de l’utilisation des termes d’énergie cinétique turbulente κ et le taux de 
dissipation ε lors du calcul du taux de combustion des suies. 
Par défaut, le modèle de Tesner utilise les constantes relatives de l’oxydation partielle de 
l’acétylène. Sachant qu’elles ne peuvent être considérées comme universelles, les valeurs de 
ces constantes doivent être donc modifiées pour permettre une modélisation plus juste de 
l’oxydation partielle d’hydrocarbures de différente nature. 
Le modèle de Moss-Brookes considère l’acétylène comme le principal précurseur des 
particules de suies ce qui peut être limitant. Il existe toujours la possibilité d’ajouter le 
benzène comme précurseur dans le cas où l’oxydation d’hydrocarbures plus lourds est 
modélisée. 
3.1.4 Conclusion 
Les mécanismes de formation des suies intégrés au code Fluent© ont été développés dans le 
but de modéliser la production de suie issue de l’oxydation partielle d’un mélange 
combustible d’hydrocarbures (méthane, benzène, HAP, etc.). Tout d’abord, le 
fonctionnement du réacteur Turboplasma ne peut être réduit à une simple combustion 
partielle d’hydrocarbures : les mécanismes réactionnels mis en jeu sont totalement 
différents. De plus, les modèles ne sont pas transposables aux choix émis lors de 
l’établissement du schéma réactionnel.  
Les études bibliographiques ont montrés que des phénomènes de craquage, de reformage à 
la vapeur doivent être pris en compte lors de la formation de particules de suies. Les 
simplifications des modèles sont trop fortes et trop contraignantes pour pouvoir les utiliser 
dans le cadre de notre étude sans modifier de manière importante le modèle cinétique. 
Il est toutefois intéressant de noter que l’amélioration du modèle de formation de suies lors 
d’une oxydation passe souvent par une meilleure prise en compte de la production de ses 
précurseurs au sein du milieu réactionnel ainsi que des phénomènes physiques inter 
particulaires. 
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3.2 Évolutions du modèle cinétique homogène 
3.2.1 Objectif 
Face aux limites des modèles proposés par Fluent©, il est indispensable de définir quels 
mécanismes permettent de modéliser la production de suie par des cinétiques simples 
pouvant être facilement intégrées au modèle réactionnel.  
Le schéma utilisé lors du dimensionnement du réacteur Turboplasma ne propose, pour 
l’instant, qu’une seule voie de formation des suies. En effet, le craquage thermique du 
naphtalène C10H8 est l’unique réaction produisant des suies (réaction 1). Les pistes 
d’amélioration dégagées lors des recherches bibliographiques sont les suivantes : 
- L’ajout du phénol C6H6O en tant que composé modèle de la classe 2 des goudrons 
permettrait d’évaluer sa participation dans la formation de particules de suie. 
- La modélisation du craquage thermique du méthane CH4 donnerait la possibilité 
d’une part, d’introduire l’acétylène C2H2 comme constituant précurseur à la 
formation des suies et d’autre part, de modéliser plus précisément l’effet des 
gradients de température importants du dard plasma sur le méthane CH4 présent 
dans le réacteur. 
La partie « Évolutions du modèle cinétique homogène » regroupera donc les mécanismes 
réactionnels finalement sélectionnés ainsi que leurs données cinétiques respectives. Les 
modifications apportées au modèle cinétique seront ensuite rapidement présentées. 
3.2.2 Craquage thermique du méthane 
3.2.2.1 Premier chemin réactionnel 
Anderson et Case ont étudié la décomposition du CH4 au sein d’un réacteur tubulaire 
chauffé à l’aide d’une torche à plasma [128]. La torche alimentée par de l’H2 produit un 
dard plasma atteignant 3000 K à 10000 K. Un flux de CH4 est injecté à proximité 
immédiate de ce dard. D’après les résultats expérimentaux obtenus, le mécanisme de 
décomposition du CH4 semble se faire en deux étapes : 
- Une première étape de déshydrogénation du CH4 ; 
 2!A 1→!// + 3/ 3.17  
- Une seconde étape de dégradation thermique du C2H2. 
 !// 2→[	8 3.18  
Leurs travaux ont aussi démontré qu’à pression atmosphérique la réaction endothermique 
3.16 permettait une production importante de C2H2 à des températures proches de 1300 K. 
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De plus, l’impact de l’augmentation de la température sur les vitesses des réactions 3.17 et 
3.18 n’est pas le même : l’élévation du niveau thermique du réacteur provoque une 
augmentation bien plus rapide de la vitesse de déshydrogénation du CH4 que celle de la 
dégradation thermique du C2H2. À partir de l’ensemble des résultats expérimentaux et en 
s’appuyant sur des recherches bibliographiques, Anderson et Case ont établis les cinétiques 
de réactions suivantes : 
$ = 1$. [!A] 1$ = 7,3. 10$$. 78 9−5,98. 106<= > [128] 
/ = 1/. [!A]/. =$// 1$ = 3,6. 103. 789−2,41. 106<= > [128] 
Les énergies d’activation sont exprimées en [J.mol-1], les concentrations en [mol.m-3] et les 
vitesses de réaction en [mol.m-3.s-1]. 
Afin de déterminer la nature et les quantités des produits issus de la dégradation du C2H2 
(cf. équation (3.18)), Anderson et Case propose d’utiliser un calcul itérative utilisant les 
bilans matière et énergie sur l’ensemble de deux réactions. Il est donc impossible d’utiliser 
cette seconde équation au sein du code Fluent©. 
3.2.2.2 Second chemin réactionnel 
Happer et Kramer [129] ont étudié la pyrolyse du CH4 au sein d’un réacteur tubulaire 
permettant d’atteindre  une température de 1900 K. Le temps de séjour du CH4 au sein du 
réacteur y était de 0,001 seconde. Les données expérimentales ont permis de définir un 
autre mécanisme réactionnel de dégradation du CH4. Ce mécanisme est constitué de trois 
réactions du premier ordre : 
- Une première réaction modélisant le craquage thermique du CH4 ; 
 !A 1→!() + 2/ 3.19  
- Une seconde réaction modélisant la déshydrogénation du CH4 ; 
 !A 2→0,5!// + 1,5/ 3.20  
- Une troisième réaction modélisant la déshydrogénation du C2H2 ; 
 !// D→2!() + 2 3.21  
En parallèle, Kunugi et al. [130] ont toutefois démontré qu’il était aussi possible de 
modéliser la dégradation du CH4 par le biais de trois réactions irréversibles et simultanées, 
lesquelles produisent à partir de CH4 respectivement du C2H4, du C2H2, des suies et des 
goudrons. Une quatrième réaction est ensuite utilisée pour faire le lien entre la 
consommation de C2H2 et la production de suies et de goudrons. Le principal problème de 
ce modèle vient du fait qu’au-dessus de 1673 K, le rapport entre la quantité de C2H2 et de 
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goudrons et suies dans le réacteur diminue fortement, ce qui n’a pas pu être vérifié 
expérimentalement. 
Dans l’optique de modéliser le plus justement possible la dégradation du CH4, il a donc été 
décidé d’utiliser le mécanisme développé par Happel et Kramer. Les données cinétiques 
utilisées sont les suivantes : 
$ = 1$. !A
. = 1$ 0 2,05. 78 9−6,77. 10A<= > [129] 
/ = 1/. !A
. = 1/ 0 2,64. 10M. 789−3,61. 106<= > [129] 
E = 1E. !//
/1 - !\ê<=/
 . =/ 1E 0 1,47. 102/. 78 9−7,40. 10
A
<= > [129] 
Les énergies d’activation sont exprimées en [J.mol-1], les concentrations en [mol.m-3] et les 
vitesses de réaction en [mol.m-3.s-1]. 
Il faut noter que la vitesse de la réaction 3 prend en compte l’effet inhibiteur de l’H2 dans le 
milieu via le terme 1+CinT[H2]. Le code Fluent
© ne donnant pas la possibilité d’introduire 
ce type d’effet, il a été de nécessaire de moyenner ce terme.  
 
Figure 46 - Vitesse des réactions de Happel et Kramer en fonction de la température 
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La fraction massique en H2 du gaz sortant du Turboplasma est d’environ 1,4 %, soit une 
concentration molaire de 6,7 mol.Nm-3. La température au sein du réacteur est globalement 
comprise entre 1050 K et 1300 K. Le terme Cin valant 1,535 atm
-1(soit 1,353.10-5 Pa-1) le 
terme inhibiteur 1+CinT[H2] est alors considéré constant et égal à 1,98. Conscient des 
limites de ce calcul, il faudra réévaluer ce terme une fois que les simulations Fluent© 
utilisant le nouveau modèle cinétique du réacteur seront effectuées. 
La Figure 46 montre l’évolution de taux des réactions 1, 2 et 3 en fonction de la 
température du milieu. Elle indique que le phénomène de craquage thermique du CH4 
(réaction 1) débute à des températures plus basses que les phénomènes de production et de 
déshydrogénation du C2H2 (réactions 2 et 3). 
3.2.3 Dégradation du phénol 
Les travaux de Su et al. [9] sur la dégradation des goudrons sous atmosphère partiellement 
oxydante ont permis de mettre en évidence l’importance des goudrons de classe 2. Dans le 
modèle développé, le naphtalène, le toluène, le benzène ainsi que le phénol sont considérés 
comme des composés modèles. Basé sur des résultats de Morf [56], la comparaison entre 
résultats expérimentaux et numériques ont montré qu’à des températures avoisinantes les 
900 K, les goudrons de classe 2 pouvaient engendrer une augmentation de la quantité de 
goudrons de classe 3 et de particules de suie. 
Trois réactions faisant intervenir le C6H6O ont été prises en compte : 
- La réaction d’oxydation du C6H6O ; 
 !@@" + 4"/ 1→/" + 6!" 3.22  
- La réaction de craquage thermique du C6H6O ; 
 !@@" 2→ !" + 0,4!$%& + 0,15!@@ + 0,1!A + 0,75/ 3.23  
- La réaction de reformage à la vapeur du C6H6O ; 
 !@@" + 3/" 3→ 2!" + !"/ + 2,95!A + 0,05!() + 0,1/ 3.24  
Les données cinétiques relatives aux trois réactions précédentes sont regroupées dans la 
table ci-dessous : 
$ = 1$. [!@@"]2%,$. ["/]$,&6 1$ = 2,24. 10$$. 78 9−1,2552. 10A<= > [61] 
/ = 1/. [!@@"]  1/ = 1. 103. 78 9−1. 106<= > [61] 
E = 1E. [!@@"]  1E = 2,4. 10&. 789−1. 106<= > [61] 
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Les énergies d’activation sont exprimées en [J.mol-1], les concentrations en [mol.m-3] et les 
vitesses de réaction en [mol.m-3.s-1]. 
3.2.4 Tableaux récapitulatifs 
Les réactions de dégradation du CH4 et du C6H6O présentées dans la partie précédente ainsi 
que les données cinétiques associées sont regroupées au sein de la Table 53 . Elles viennent 
s’ajouter au modèle cinétique existant (cf. Table 54).  
Les énergies d’activation sont exprimées en [J.mol-1], les concentrations en [mol.m-3] et les 
vitesses de réaction en [mol.m-3.s-1]. 
 
 
Table 53 - Données cinétiques du nouveau schéma réactionnel homogène 
!@@" + 4"/ 'LOP /" + 6!" $M = 1$M. [!@@"]2%,$. ["/]$,&6 1$M = 2,24. 10$$. 78 9−1,2552. 10A<= > [61] 
!@@" ?NOP !" + 0,4!$%&+ 0,15!@@+ 0,1!A + 0,75/ /% = 1/%. [!@@"]  
1/% = 1. 103. 78 9−1. 106<= > [61] 
!@@" + 3/" ?'OP 2!" + !"/+ 2,95!A+ 0,05!()+ 0,1/ /$ = 1/$. [!@@"]  1/$ = 2,4. 10
&. 78 9−1. 106<= > [61] 
2!A ??OP!// + 3/ // = 1//. [!$%&]/. 1// = 7,3. 10&. 78 9−5,98. 106<= > [128] 
!A ?DOP!() + 2/ /E = 1/E. [!A]. = 1/E = 2,05. 78 9−6,77. 10A<= > [129] 
!A ?FOP0,5!// + 1,5/ /A = 1/A. [!A]. = 1/A = 2,64. 10M. 78 9−3,61. 106<= > [129] 
!// ?GOP2!() + / /6 = 1/61,98 . [!//]/. =/ 1/6 = 1,47. 102/. 78 9−7,40. 10A<= > [129] 
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Table 54 - Données cinétiques du schéma réactionnel homogène initial 
!$%& '→ 10!() + 4/ $ = 1$[!$%&]/. [/]2%.3 1$ = 5,56. 10$6. 78 9−3,6. 106<= > [44] 
!$%& + 4/" ?→ !@@ + 4!" + 5/ / = 1/[!$%&] [/]%.A 1/ = 1,74. 10$/. 78 9−3,24. 106<= > [44] 
!3& + / D→!@@ + !A E = 1E[!3&][/]%.6 1E = 1,04. 10$/. 78 9−2,47. 106<= > [44] 
!@@ + 5/" F→5!" + 6/ + !A A = 1A[!@@] 1A = 4,4. 10&. 78 9−2,2. 106<= > [47] 
!() + /" G→!" + / 6 = 16[!][/"] 16 = 3,6. 10$/. 78 9−3,1. 106<= > [44] 
!A + /" H→!" + 3/ @ = 1@[!A][/"] 1@ = 3,101. 10E. 78 9−1,247. 106<= > [48] 
    
/ + 12"/ I→6/" 3 = 13["/][/] 13 = 1,08. 10$%. 78 9−1,255. 10
6<= > [49] 
!" + 12"/ K→!"/ & = 1&[!"]["/]%./6[/"] 1& = 3,165. 10$/. 78 9−1,8. 10
6<= > [50] 
!" + /" L→!"/ + / M = 1M[!"][/] 1M = 2,778. 10/. 78 9−1,256. 10A<= > [50] 
!"/ + / 'NOP!" + /" $% = 1$%[!"/][/] 1$% = 1,263. 10A. 78 9−4,729. 10A<= > [50] 
!A + 2"/ ''OP!" + 2/" $$ = 1$$[!A]%.E["/]$.E 1$$ = 1,3. 106. 78 9−2,025. 106<= > [49] 
!A + 12"/ '?OP!" + 2/ $/ = 1$/[!A]%.3["/]%.& 1$/ = 4,996. 10$E. 78 9−2,026. 10
6<= > [50] 
!@@ + 152 "/ 'DOP6!"/ + 4/" $E = 1$E[!@@]2%.$["/]$./6 1$E = 1,783. 10$. 78 9−1,255. 10
6<= > [49] 
!@@ + 3"/ 'FOP6!" + 3/ $A = 1$A[!@@]["/] 1$A = 1,58. 10$6. 78 9−2,026. 106<= > [50] 
!3& + 9"/ 'GOP7!"/ + 4/" $6 = 1$6[!3&]2%.$["/]$./6 1$6 = 1,426. 10$. 78 9−1,255. 106<= > [49] 
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3.2.5 Conclusion 
Les nouveaux mécanismes du modèle cinétique tiennent compte des impératifs de 
développement de l’unité de traitement industrielle Turboplasma. Du fait du rôle majeur 
dans le politique de recherche et développement d’Europlasma, le fonctionnement du 
réacteur pilote Turboplasma 300 kW a pour vocation d’être testé dans des conditions plus 
ou moins extrêmes. Lors des futures campagnes d’essais, les conditions opératoires seront 
amenées à varier : la température et le débit du gaz à épurer, la puissance de la torche, ou 
encore le débit d’air oxydant. Il est, par exemple, possible que la nature chimique du gaz de 
synthèse puisse aussi être modifiée : les propriétés physico-chimiques du gaz dépendent 
principalement des conditions de fonctionnement du gazéifieur en aval et de la composition 
chimique du solide traité.  
C’est pourquoi il a semblé important de s’assurer que le schéma réactionnel de dégradation 
des goudrons utilisé pour la modélisation soit capable de supporter des modifications 
importantes de paramètres opératoires (augmentation de la fraction en phénol, diminution 
de la température du gaz, etc.) afin de prédire le plus justement possible le comportement 
du réacteur face à de tels changements. La dégradation thermique du méthane permet 
d’améliorer le comportement du modèle quant à la formation des particules de suies. Pour 
des températures de fonctionnement plus faibles, l’ajout du phénol permet de mieux 
appréhender le comportement des goudrons de classe 2 et participe à une meilleure 
modélisation de la formation de suie.  
La Figure 47 représente le schéma réactionnel de dégradation des goudrons initial. La 
Figure 48 propose quant à elle une vue schématique du nouveau modèle cinétique, lequel 
sera utilisé lors de l’analyse de sensibilité de la partie suivante. 
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Figure 47 - Schéma réactionnel initiale de dégradation des goudrons 
 
Figure 48 – Schéma réactionnel modifié de dégradation des goudrons 
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3.3 Analyse de sensibilité du nouveau modèle 
3.3.1 Objectif 
Une analyse de sensibilité du nouveau modèle est nécessaire afin de mieux évaluer les effets 
des modifications apportées au schéma réactionnel homogène sur les résultats issus des 
simulations impliquant le réacteur Turboplasma. Cette étude se déroulera de la manière 
suivante : 
- Dans un premier temps, une comparaison des performances du réacteur sera faite 
entre les résultats de simulations obtenus avec le modèle cinétique homogène utilisé 
lors de la phase de dimensionnement du Turboplasma (Ciné2) et ceux issus du 
modèle cinétique modifié (Ciné3). Cette partie aura pour objectif d’évaluer le rôle de 
la dégradation du méthane sur le fonctionnement du réacteur ; 
- La seconde partie de l’étude s’attachera à définir plus précisément l’impact des 
réactions faisant intervenir le phénol par la modification de la composition du gaz à 
traiter (Ajout de phénol) ; 
- Une troisième et dernière partie s’intéressera à démontrer l’influence de l’anneau 
oxydant sur les performances globales du réacteur, plus particulièrement sur 
l’abattement des goudrons. 
 
L’objectif de la partie « Analyse de sensibilité du nouveau modèle » sera de mettre en 
évidence les effets des modifications sur les performances simulées du réacteur afin de 
s’assurer de leur cohérence vis-à-vis du schéma réactionnel global avant d’utiliser le 
nouveau modèle cinétique au sein du logiciel Fluent© pour simuler plus précisément le 
fonctionnement du réacteur Turboplasma. 
3.3.2 Introduction au programme utilisé 
Le programme, qui va être utilisé lors de l’analyse de sensibilité, a été initialement 
développé lors des travaux de recherche d’A. Fourcault et utilise le modèle cinétique Ciné2 
[42]. La nouvelle version de ce programme intègre les nouveaux mécanismes réactionnels à 
l’aide du nouveau modèle cinétique Ciné3. Comme le montre la Figure 49, le réacteur 
modélisé possède trois entrées de matières (gaz de synthèse, gaz plasma et air oxydant) et 
une sortie de matière (gaz épuré). Il est considéré comme parfaitement agité et adiabatique. 
Du fait de la faible valeur de la pression, le milieu réactionnel est supposé être un mélange 
de gaz parfaits. Les inconnues du système sont alors : 
- La température du milieu ; 
- Le débit du gaz sortant du réacteur ; 
- L’enthalpie du gaz sortant ; 
- Les fractions molaires des #! constituants en sortie de réacteur ; 
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Figure 49 - Schéma du RPAC modélisé 
Ce système à #! + 3 inconnues nécessite pour être résolu #! - 3 équations, qui sont les 
suivantes : 
- Conservation de la masse appliquée au constituant  : 
[1] { ,³Ç	Y ³Ç + { ,}³	Y }³ + t ®\, yz yz½yz\ rí = { ,Ç	Y Ç 3.25  
- Bilan énergétique global du système : [o] 	Y ³Çℎ³Ç +	Y }³ℎ}³ =		Y ÇℎÇ 3.26  
- Modèle d’enthalpie (appliqué au flux	¥) : 
[o] 	Y è ℎè =t{ ,è	Y è ℎ ,è+=è,½Æ
 
 3.27  
- Normalisation des fractions molaires sortantes : 
[−] t{ ,Ç 0 1½Æ
 
 3.28  
Le système ainsi fermé est ensuite résolu par une méthode de résolution de type Newton-
Raphson (avec Jacobien analytique). 
3.3.3 Impact du craquage thermique du méthane 
3.3.3.1 Conditions opératoires 
Comme il a été montré précédemment, la différence du modèle Ciné3 sur le modèle Ciné2 
utilisé lors du dimensionnement du réacteur Turboplasma 300kW est la modélisation de la 
dégradation du CH4 et du C6H6O. La comparaison des deux modèles cinétiques du 
traitement d’un gaz de synthèse dépourvu de C6H6O permettra d’évaluer l’impact de la 
dégradation du CH4. Cette comparaison repose sur la variation de quatre paramètres clés 
du réacteur Turboplasma : 
- La température du gaz à traiter ; 
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- Le débit du gaz à traiter ; 
- La puissance développée par la torche plasma ; 
- La fraction en C10H8 du gaz à traiter. 
 
La Table 55, la Table 56 et la Table 57 présentent respectivement les caractéristiques 
physico-chimiques des flux de gaz à épurer, d’air oxydant, et de gaz plasma. Les conditions 
opératoires nominales sont identiques à celles présentées dans la partie regroupant les 
résultats de simulations du Chapitre 2. À noter que l’apport en dioxygène de l’anneau 
oxydant et la torche plasma représente respectivement 6,48 % et 4,26 % de la 
stœchiométrique de la combustion totale du gaz à traiter. 
Table 55 – Propriétés du gaz à traiter  
Gaz à traiter 
õY  [1/] 0,60367 
 [ç] 1129,15 { ,³Ç !A [%	] 1,90% 
 / [%	] 1,38% 
 !" [%	] 19,37% 
 !"/ [%	] 15,34% 
 /" [%	] 15,73% 
 #/ [%	] 46,09% 
 "/ [%	] 0,00% 
 !$%& [%	] 0,0882% 
 !3& [%	] 0,0617% 
 !@@ [%	] 0,0264% 
 !() [%	] 0,0000 
 !@@" [%	] 0,0000 
 !// [%	] 0,0000 
PCI [v/1] 4,631 
Température 
sèche de rosée [°!] 28,9 
Table 56 - Propriétés de l'air oxydant  
Air Oxydant 	Y  [1 ⁄ ] 0,05434 = [ç] 873,15 { , "/ [%	] 0,233 
 #/ [%	] 0,767 
CHAPITRE 3 - Phase continue 
  
162 
Table 57 - Propriétés du gaz plasma 
Torche Plasma 
 
[çr] 300,00 [çÐ] 206,00 m}³ [%] 68,67 	Y }³ [1 ⁄ ] 0,03575 =}³ [ç] 3600,15 { ,}³ "/ [%	] 0,233 
 #/ [%	] 0,767 
Table 58 - Répartition des goudrons présents dans le gaz à traiter 
 Répartition Concentration 
 [%] [	/#	E³Ç] [	/1³Ç] !$%& 48,9 880,2 520,54 !3& 31,1 559,8 331,06 !@@ 20,0 360,0 212,90 !@@" 0,0 0,0 0,00 
Total 100,0 1800,00 1064,5 
La répartition des goudrons contenus dans le gaz à traiter est présentée dans la Table 58 : 
le gaz à épurer est exempt de C6H6O. La quantité totale de goudrons à l’entrée du réacteur 
s’élève à 1800 mg.Nm-3 comme dans les simulations effectuées lors du pré dimensionnement 
du réacteur pilote de 300 kW. Les variations des diverses paramètres ont été établies de 
manière à pouvoir caractériser le plus clairement possible leur influence sur le 
fonctionnement du réacteur. La Table 59 présente les différentes valeurs utilisées lors des 
simulations. La variation de la puissance torche s’effectue sur la puissance électrique de 
cette dernière : l’efficacité étant constante, la puissance thermique s’en trouve modifiée 
(proportionnelle à la puissance électrique). 
Table 59 - Variations des paramètres lors de l’analyse de sensibilité 
Température  
du gaz à traiter 
Débit  
du gaz à traiter 
Puissance de la 
torche 
Fraction de 
naphtalène 
[K] [kg.s-1] [kWe] [%] 
T1 1029,15 D1 0,483 P1 200 N1 8,9 
T2 1079,15 D2 0,543 P2 250 N2 28,9 
T3 1129,15 D3 0,604 P3 300 N3 48,9 
T4 1179,15 D4 0,664 P4 350 N4 68,9 
T5 1229,15 D5 0,725 P5 400 N5 80,0 
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Le taux de conversion des goudrons est calculé à l’aide du débit partiel du constituant  en 
entrée et de celui en sortie de la manière suivante : 
 % = { ,³Ç	Y ³Ç − { ,Ç	Y Ç{ ,³Ç	Y ³Ç  3.29  
3.3.3.2 Résultats et interprétations 
A. Influence de la température du gaz de synthèse 
Deux séries de simulations ont été faites en utilisant à tour de rôle le modèle Ciné3 et le 
modèle Ciné2. Chacune de ces séries se décompose en 5 simulations modélisant le réacteur 
Turboplasma 300kW à des conditions opératoires différentes. L’objectif de cette première 
partie étant de déterminer l’influence de la température du gaz à épurer sur les propriétés 
du gaz épuré produit, la différence entre chaque simulation d’une série est la modification 
de la température du gaz à traiter. 
À la vue de la Table 60, l’augmentation progressive de la température du gaz entrant dans 
le réacteur entraîne une augmentation non négligeable du PCI du gaz en sortie pour la série 
de simulation utilisant le modèle Ciné3. Toutefois, l’écart entre le PCI issu du modèle Ciné3 
et celui issu du modèle Ciné2 tend à se réduire lorsque la température du gaz en entrée est 
élevée : environ 7,1 % à 1029,15 K contre 2,0 % à 1229,15 K. 
Table 60 - Caractéristiques du syngaz sortant du réacteur  
Impact de la 
température 
du gaz à 
traiter 
PCI du gaz en 
sortie 
Température 
en sortie 
Conversion des goudrons 
[MJ.kg-1] [°C] C10H8 [%] C7H8 [%] 
[K] CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 
T1 = 1029,15 3,28 3,53 1421,81 1486,72 33,96 60,05 98,93 99,50 
T2 = 1079,15 3,31 3,53 1457,34 1526,87 48,63 73,49 99,33 99,69 
T3 = 1129,15 3,36 3,53 1491,68 1567,44 62,31 83,27 99,57 99,80 
T4 = 1179,15 3,41 3,54 1525,02 1608,42 73,48 89,78 99,57 99,87 
T5 = 1229,15 3,47 3,54 1557,80 1649,76 81,88 93,84 99,80 99,92 
De plus, cette augmentation de température du gaz en entrée provoque une augmentation 
plus importante de la température du gaz en sortie pour le modèle Ciné2 que pour le 
modèle Ciné3 : l’écart est de 4,4 % lorsque la température en entrée est de 1029,15 K, il 
atteint 5,5 % à 1229,15 K. 
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Or, la température en sortie indique le niveau thermique du milieu réactionnel (puisque le 
réacteur modélisé est considéré comme parfaitement agité). La hausse de cette température 
influe donc sur l’abattement des goudrons et plus particulièrement celui du C10H8 : par 
exemple pour les résultats du modèle Ciné3, une température en entrée de 1029,5 K 
entraîne la dégradation de seulement 33,96 % du C10H8 alors que pour une température de 
1229,15 K, la conversion du C10H8 atteint 81,88 %. Enfin pour l’ensemble des résultats, le 
C7H8 est totalement dégradé : dans les conditions les plus défavorables, la conversion est de 
98,93 % pour le modèle Ciné3 et de 99,50 % pour le modèle Ciné2. 
Au-delà de la corrélation entre température en entrée et abattement des goudrons, il est 
aussi important de remarquer que les conversions du C10H8 du modèle Ciné3 sont inférieures 
à celles du modèle Ciné2 : pour la température nominale de 1129,15 K, l’abattement du 
C10H8 n’est que de 62,31 % pour le modèle Ciné3 contre 83,27 % pour le modèle Ciné2. 
L’augmentation de la température du gaz à épurer tend à diminuer l’écart d’efficacité 
calculé, qui passe de 43,5 % à 1029,15 K à environ 12,8 % à 1229,15 K.  
Il faut aussi remarquer qu’à une température équivalente de gaz en sortie, les taux de 
conversion du C10H8 et du C7H8 de deux modèles sont strictement identiques : le modèle 
Ciné3 donne une conversion de C10H8 de 73,48 % pour une température de sortie de 
1525,0 K et le modèle Ciné2 donne une conversion de 73,49 % pour une température de 
sortie de 1526,9 K. Ceci permet de constater que les modifications apportées au schéma 
réactionnel n’ont pas modifié la relation existante entre la température et le taux de 
conversion des goudrons. 
Table 61 - Concentrations en goudrons et suies en sortie de réacteur  
Impact de la 
température du 
gaz à traiter 
Concentration 
en C1OH8 à la 
sortie 
Concentration 
en C7H8 à la 
sortie 
Concentration 
en C6H6 à la 
sortie 
Concentration 
en suie à la 
sortie 
[mg.Nm-3] [mg.Nm-3] [mg.Nm-3] [mg.Nm-3] 
[K] CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 
T1 = 1029,15 506,2 320,8 5,2 0,2 76,0 41,8 11437,9 49,8 
T2 = 1079,15 393,6 213,1 3,3 0,4 54,9 29,1 10815,6 40,0 
T3 = 1129,15 288,8 134,3 2,1 1,0 40,4 20,3 9922,4 26,3 
T4 = 1179,15 203,1 82,0 1,4 1,0 30,0 14,1 8790,2 14,7 
T5 = 1229,15 138,8 49,4 1,0 1,6 22,3 9,8 7492,3 7,3 
Les valeurs fournies par la Table 61 indiquent que, pour les deux modèles, la production de 
suies tend à diminuer avec l’augmentation du niveau thermique. Les concentrations issues 
du modèle Ciné3 atteignent des ordres de grandeur bien plus importants que celles 
rencontrées avec le modèle Ciné2 : à 1229,15 K, la concentration en suie est de 
7492,3 mg.Nm-3 pour Ciné3 alors qu’elle est de 7,3 mg.Nm-3 pour Ciné2, soit une 
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augmentation de plus de 1000 %. À l’image de ce qui a été dit pour le C10H8 et C7H8, le 
C6H6 voient leurs concentrations diminuer lorsque la température en entrée augmente. 
L’écart de température de sortie observé s’explique par les nouvelles réactions intégrées 
dans le modèle Ciné3 : du fait de l’absence de phénol dans le gaz à traiter, seule la prise en 
compte du craquage thermique du CH4 peut être à l’origine des écarts constatés. Pour 
rappel, la réaction 22 décrit le craquage thermique du CH4 en C2H2 et en H2 
(∆rH=376,5 kJ.mol-1) quant aux réactions 23, 24 et 25, elles décrivent un mécanisme global 
de dégradation du CH4 par la production simultanée de suies et d’H2 lors du craquage du 
CH4 (∆rH=-74,8 kJ.mol-), de la production de C2H2 de suie et d’H2 lors de la 
déshydrogénation du CH4 (∆rH=188,3 kJ.mol-) et du C2H2.( ∆rH=226,7 kJ.mol-)  
En s’appuyant sur la Figure 50 et la Table 62, il est possible de remarquer que les fractions 
de CH4 du gaz sortant du modèle Ciné3 sont bien plus faibles que celles provenant du 
modèle Ciné2. À l’inverse, les fractions de H2 en sortie sont plus grandes pour le modèle 
Ciné3 que pour Ciné2. 
 
Figure 50 - Influence de la température en entrée sur la composition du gaz en sortie 
Seules les réactions 3 et 4 produisent du CH4 et font intervenir respectivement le C7H8, le 
C6H6. Or, les faibles quantités de C7H8 et de C6H6 et l’écart de conversion des goudrons ne 
peuvent expliquer à eux seuls la différence rencontrée entre les fractions de CH4. De plus, le 
CH4 peut aussi réagir avec l’H2O (réaction 6) et l’O2 (réactions 11 et 12). Les faibles 
niveaux d’O2 dans le réacteur ainsi que les fractions de H2O plus élevées pour le modèle 
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Ciné2 que pour Ciné3 semblent indiquer que les réactions 3 et 4 ne peuvent être 
responsables de la diminution du niveau de CH4 en sortie du réacteur. Un parallèle peut 
alors être fait avec la concentration importante de suies du modèle Ciné3 : le craquage 
massif de CH4 explique à la fois l’augmentation de la fraction d’H2 et la production 
importante de suies. 
L’étude de la Table 62 regroupant les débits molaires partiels en sortie de réacteur permet 
de mettre en évidence une augmentation du débit partiel de C2H2 lorsque la température 
d’entrée devient de plus en plus importante. Or, le C2H2 n’intervient que dans les réactions 
22 et 24. La présence de C2H2 confirme donc le phénomène de craquage du CH4. 
La présence importante de suies dans le réacteur peut aussi expliquer les valeurs de la 
fraction d’H2O en sortie pour le modèle Ciné3 : en effet, la réaction 5 du schéma réactionnel 
modélise le reformage de la suie à l’H2O. Or la vitesse de cette réaction dépend de la 
concentration en suies et en H2O du milieu. Il est donc logique qu’une quantité plus 
importante d’H2O réagisse avec les suies, participant ainsi à l’augmentation de la fraction 
de CO et d’H2 du gaz en sortie. De plus, pour des températures supérieures à 1200 K, la 
réaction 5 permet une dégradation importante des suies ce qui peut se traduire par la 
diminution observée du débit partiel d’H2O en sortie. 
Il faut aussi noter que les productions d’H2 et de CO dues aux dégradations successives du 
CH4 et des suies ont un impact direct sur les fractions massiques de l’H2O et du CO2 via la 
réaction « Water Gas Shift ». 
Table 62 - Débits molaires partiels en sortie - Ciné3  
Impact de la 
température 
du gaz à 
traiter 
T1 T2 T3 T4 T5 
Y û,ß [mol.s-1] 
 !A 0,026 0,022 0,019 0,016 0,014 
 / 4,907 4,896 4,898 4,911 4,932 
 /" 5,936 5,953 5,955 5,944 5,924 
 !" 3,692 3,785 3,887 3,998 4,114 
 !"/ 2,673 2,618 2,567 2,517 2,468 
 !$%& 2,68E-03 2,09E-03 1,53E-03 1,08E-03 7,35E-04 
 !3& 3,84E-05 2,41E-05 1,56E-05 1,05E-05 7,15E-06 
 !@@ 6,62E-04 4,78E-04 3,52E-04 2,61E-04 1,94E-04 
 !() 0,6472 0,6121 0,5617 0,4976 0,4241 
 !// 1,74E-03 2,82E-03 4,17E-03 5,70E-03 7,32E-03 
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B. Influence du débit de gaz de synthèse 
À l’image de la première partie portant sur l’influence de la température, cette partie de 
l’étude cherche à déterminer l’influence du débit de gaz à traiter sur le réacteur : les 
modifications des conditions opératoires ne porteront que sur la valeur de ce débit. 
L’augmentation du débit de gaz à traiter provoque logiquement une augmentation du PCI 
du gaz en sortie comme le montre la Table 63. Cette tendance peut s’expliquer par le fait 
que la quantité de N2 injectée dans le réacteur (via les entrées d’air oxydant et de gaz 
plasma) est identique pour toutes les simulations. Même si le réacteur traite une quantité 
plus importante de gaz de synthèse, le rapport entre les constituants à fort potentiel 
énergétique (H2, CO, CH4, etc.) et les constituants inertes (N2) ne peut qu’augmenter. 
Une autre conséquence directe de l’augmentation du débit est la diminution de la 
température du gaz en sortie du réacteur : à l’image de la quantité de N2 injectée, la 
quantité d’’énergie apportée par l’injection d’air oxydant et de gaz plasma est constante et 
est insuffisante pour assurer la dégradation totale des goudrons. Par conséquent, le niveau 
thermique du réacteur diminue, la dégradation des goudrons aussi : le traitement d’un débit 
de 1703 Nm3.h-1 de gaz de synthèse conduit à la conversion de 85,3 % du C10H8 et produit 
un gaz à 1563,1 K, alors que le traitement de 2555 Nm3.h-1 ne permet de convertir que 
37,0 % du C10H8 présent et de produire un gaz à 1437,9 K. La dégradation du C7H8 ne pose, 
quant à elle, toujours pas de réels problèmes. 
Table 63 - Caractéristiques du syngaz sortant du réacteur  
Impact du débit 
de gaz à traiter 
PCI 
Température 
en sortie 
Conversion des goudrons 
[MJ.kg-1] [°C] C10H8 [%] C7H8 [%] 
[kg.s-1] CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 
D1 = 0,483 3,27 3,31 1563,05 1659,17 85,32 95,32 99,84 99,94 
D2 = 0,543 3,31 3,43 1524,42 1608,73 74,90 90,54 99,73 99,88 
D3 = 0,604 3,36 3,53 1491,68 1567,44 62,31 83,27 99,57 99,80 
D4 = 0,664 3,40 3,62 1463,13 1533,04 49,11 73,79 99,33 99,69 
D5 = 0,725 3,44 3,69 1437,89 1503,93 36,96 62,96 99,00 99,53 
L’écart entre le taux de conversion du C10H8 du modèle Ciné3 et Ciné2 augmente lorsqu’une 
quantité plus importante de gaz de synthèse est traitée par le réacteur : l’écart est de 
10,5 % pour un débit de gaz en entrée de 1703 Nm3.h-1 alors qu’il atteint 41,5 % pour un 
débit en entrée de 2555 Nm3.h-1.  
Pour des débits faibles, l’énergie contenue dans le réacteur est suffisante pour assurer le 
craquage du CH4, celui du C10H8 et le reformage à la vapeur d’une partie des suies. Ceci 
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permet d’expliquer que malgré l’effet endothermique du craquage thermique du CH4 le 
réacteur continue de dégrader correctement les goudrons. 
Lorsque le débit augmente, l’écart se creuse au niveau du taux de conversion du C10H8 entre 
le modèle Ciné3 et Ciné2. D’un point de vue cinétique, la dégradation du CH4 se fait à des 
températures plus basses que pour celle du C10H8 (1100 K contre 1400 K) : les réactions de 
craquage du CH4 consomment alors en priorité l’énergie du milieu réactionnel, ce qui 
explique l’augmentation de la production de suies ainsi que l’augmentation de l’écart entre 
les valeurs de la conversion du C10H8, du C7H7 et du C6H6. 
L’étude de la Table 64 permet de mieux comprendre l’origine de l’écart de PCI entre les 
modèles Ciné2 et Ciné3, qui augmente progressivement de 1,2 % pour un débit de gaz à 
traiter de 1703 Nm3.h-1 à 6,7 % pour un débit de 2555 Nm3.h-1. 
La concentration en suies est encore une fois bien plus importante pour le modèle Ciné3 que 
pour le modèle Ciné2. Sachant que l’évaluation du PCI du gaz ne tient compte ni des 
constituants condensables ni des suies, il paraît normal qu’une production accrue de suies et 
une conversion moins efficace des goudrons provoquent un écart grandissant entre les PCI 
calculés par les modèles Ciné2 et Ciné3.  
Table 64 - Concentrations en goudrons et suies en sortie de réacteur  
Impact du 
débit de gaz à 
traiter 
Concentration 
en C1OH8 à la 
sortie 
Concentration 
en C7H8 à la 
sortie 
Concentration 
en C6H6 à la 
sortie 
Concentration 
en suie à la 
sortie 
[mg.Nm-3] [mg.Nm-3] [mg.Nm-3] [mg.Nm-3] 
[Nm3.h-1] CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 
D1 = 1703 110,2 36,7 0,8 0,3 17,3 7,3 6600,2 4,8 
D2 = 1916 190,5 75,2 1,3 0,6 27,4 12,7 8530,1 13,2 
D3 = 2129 288,8 134,3 2,1 1,0 40,4 20,3 9922,4 26,3 
D4 = 2342 392,9 212,1 3,3 1,6 56,5 30,1 10845,4 39,8 
D5 = 2555 489,9 301,7 4,9 2,4 76,3 42,0 11425,0 48,9 
La Figure 51 confirme le fait que l’augmentation du débit de gaz à traiter provoque une 
nette diminution de la fraction de CH4, qui est craqué thermiquement et conduit à la 
production d’H2 et de suies. 
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Figure 51 - Influence du débit en entrée sur la composition du gaz en sortie 
Les fractions d’H2O issues du modèle Ciné2 sont globalement plus hautes que celles du 
modèle Ciné3 du fait qu’avec ce modèle, une partie de l’H2O est utilisée pour le reformage 
des suies (pour les débits de gaz faibles). De plus, la réaction de reformage du CH4 à l’H2O 
(réaction 4) est en concurrence directe avec le craquage thermique : la diminution de la 
fraction de l’H2O est alors moins nette pour le modèle Ciné3 que pour le modèle Ciné2. 
Il est possible de remarquer que la baisse de température a aussi pour effet de favoriser la 
réaction WGS (réaction 9) qui participe à l’augmentation du H2 et du CO2 et à la 
diminution du CO et H2O. 
Plus le débit de gaz augmente, plus les fractions de CO des modèles Ciné3 et Ciné2 
semblent converger : l’effet du reformage des suies à l’H2O diminue du fait de la baisse de 
température, ce qui conduit  à une diminution de la production de CO. 
La Table 65 semble indiquer une diminution de la conversion par craquage du CH4 lorsque 
le débit augmente. L’évolution de la fraction de C2H2 confirme cette observation : elle passe 
de 0,083 % à un débit de 1703 Nm3.h-1 à 0,0269 % pour un débit de 2555 Nm3.h-1. Cette 
constatation va dans le sens de l’hypothèse selon laquelle l’augmentation du débit de gaz à 
traiter dilue l’énergie injectée au sein du réacteur et qui est alors principalement utilisée lors 
de la dégradation thermique du CH4 en suies. 
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Table 65 - Fractions molaires du gaz en sortie - Ciné3  
Impact du 
débit de gaz 
à traiter D1 D2 D3 D4 D5 
û,ß 
 !A 0,0352% 0,0484% 0,0626% 0,0779% 0,0943% 
 / 15,42% 15,81% 16,16% 16,48% 16,78% 
 /" 19,70% 19,69% 19,65% 19,58% 19,49% 
 !" 13,10% 12,94% 12,82% 12,77% 12,75% 
 !"/ 8,33% 8,40% 8,47% 8,52% 8,57% 
 !$%& 0,00193% 0,00333% 0,00505% 0,00687% 0,00857% 
 !3& 0,00002% 0,00003% 0,00005% 0,00008% 0,00012% 
 !@@ 0,00050% 0,00079% 0,00116% 0,00162% 0,00219% 
 !() 1,23% 1,59% 1,85% 2,02% 2,13% 
 !// 0,0832% 0,0652% 0,0496% 0,0368% 0,0269% 
C. Influence de la puissance de la torche plasma 
Dans cette troisième partie de l’étude, seule la puissance électrique de la torche plasma a 
été modifiée afin de visualiser l’impact de la puissance électrique (et donc thermique) sur les 
résultats des simulations. 
Les résultats présentés dans la Table 66 et la Table 67 tendent à prouver que 
l’augmentation de la puissance thermique de la torche plasma impacte le réacteur de la 
même manière que l’augmentation de la température du gaz à traiter. En effet, le débit de 
gaz plasma reste constant, la modification de la puissance injectée n’a de répercussions que 
sur la température du dard plasma et donc sur la quantité d’énergie injectée dans le 
réacteur. Il sera intéressant de comparer les effets de l’augmentation de la puissance de la 
torche et celles de la présence ou absence d’injection d’air oxydant sur le rendement global 
du réacteur. 
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Table 66 - Caractéristiques du gaz épuré sortant du réacteur  
Impact de la 
puissance de la 
torche plasma 
PCI 
Température 
en sortie 
Conversion des goudrons 
[MJ.kg-1] [°C] C10H8 C7H8 
[kWe] CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 
P1 = 200 3,30 3,53 1443,6 1511,15 42,90 68,63 99,20 99,63 
P2 = 250 3,32 3,53 1468,0 1539,29 53,04 76,86 99,42 99,73 
P3 = 300 3,36 3,53 1491,7 1567,44 62,31 83,27 99,57 99,80 
P4 = 350 3,39 3,54 1514,7 1595,58 70,30 88,05 99,67 99,85 
P5 = 400 3,43 3,54 1537,2 1623,72 76,91 91,52 99,75 99,89 
 
 
 
 
Table 67 - Concentrations en goudrons et suies en sortie de réacteur  
Impact de la 
puissance de la 
torche plasma 
Concentration 
en C1OH8 à la 
sortie 
Concentration 
en C7H8 à la 
sortie 
Concentration 
en C6H6 à la 
sortie 
Concentration 
en suie à la 
sortie 
[mg.Nm-3] [mg.Nm-3] [mg.Nm-3] [mg.Nm-3] 
[kWe] CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 
P1 = 200 437,6 251,9 3,9 1,9 62,2 33,6 11090,8 44,7 
P2 = 250 359,8 185,8 2,8 1,4 49,9 26,1 10569,0 35,8 
P3 = 300 288,8 134,3 2,1 1,0 40,4 20,3 9922,4 26,3 
P4 = 350 227,6 95,9 1,6 0,7 32,9 15,8 9165,9 17,9 
P5 = 400 176,9 68,0 1,2 0,6 26,8 12,3 8323,2 11,5 
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Figure 52 - Influence de la puissance de la torche sur la composition du gaz en sortie 
D. Influence de la concentration initiale en naphtalène du gaz 
Dans ces deux dernières séries de simulations, seules les fractions de C10H8 et de C7H8 ont 
été modifiées afin de mettre en évidence l’effet de la dégradation thermique des goudrons 
sur les performances du réacteur. 
Table 68 - Caractéristiques du syngaz sortant du réacteur 
Impact de la 
fraction en C10H8 
PCI 
Température 
en sortie 
Conversion des goudrons 
[MJ.kg-1] [°C] C10H8 C7H8 
[%] CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 
N1 = 28,9 3,35 3,54 1491,25 1567,58 61,23 82,89 99,20 99,63 
N2 = 38,9 3,35 3,54 1491,46 1567,51 61,78 83,08 99,42 99,73 
N3 = 48,9 3,36 3,53 1491,68 1567,44 63,31 83,27 99,57 99,80 
N4 = 58,9 3,36 3,53 1491,90 1567,38 62,81 83,45 99,67 99,85 
N5 = 68,9 3,36 3,53 1492,13 1567,33 63,30 83,62 99,75 99,89 
La Table 68 indique clairement que la répartition de goudrons n’a aucune influence sur le 
calcul du PCI du gaz en sortie de réacteur. Il est possible de noter que la température en 
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sortie de réacteur augmente très légèrement pour le modèle Ciné3 et diminue aussi 
légèrement pour le modèle Ciné2. 
Il est intéressant aussi de remarquer que le taux de conversion du C10H8 augmente 
lorsqu’une quantité plus importante de C10H8 est introduite dans le réacteur. La 
dégradation du C7H8 quant à elle ne semble pas être influencée par les modifications de 
répartition des goudrons. 
Table 69 - Concentrations en goudrons et suies en sortie de réacteur 
Impact de la 
fraction en 
C10H8 
Concentration 
en C1OH8 à la 
sortie 
Concentration 
en C7H8 à la 
sortie 
Concentration 
en C6H6 à la 
sortie 
Concentration 
en suie à la 
sortie 
[mg.Nm-3] [mg.Nm-3] [mg.Nm-3] [mg.Nm-3] 
[%] CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 CINE3 CINE2 
N1 = 28,9 175,5 81,2 3,5 1,6 47,1 22,5 9961,4 9,6 
N2 = 38,9 232,9 108,0 2,8 1,3 43,8 21,4 9940,8 17,0 
N3 = 48,9 288,8 134,3 2,1 1,0 40,4 20,3 9922,4 26,3 
N4 = 58,9 343,2 160,0 1,4 0,7 36,9 19,1 9906,0 37,2 
N5 = 68,9 396,3 185,2 0,8 0,4 33,5 17,9 9891,5 49,9 
La Table 69 montre l’évolution des concentrations des goudrons modélisée en sortie de 
réacteur : la concentration en C10H8 augmente logiquement tandis que les concentrations en 
C7H8 et C6H6 diminuent. Cette évolution commune peut s’expliquer par la réaction de 
reformage du C7H8 à l’H2 (réaction 3). 
Plus la quantité de C10H8 en entrée est faible, plus celle de C7H8 est grande. Or la réaction 
de reformage du C7H8 à l’H2 (réaction 3) produit du C6H6 et du CH4. L’étude de la Table 70 
montre que les débits molaires de C6H6 et CH4 augmentent légèrement lorsque la fraction de 
C10H8 initiale diminue. De plus, la production de suie est plus importante lorsque la fraction 
de C10H8 est à son minimum. 
La quantité de CH4 dans le réacteur pouvant être dégradée est donc plus importante : le 
craquage thermique du CH4 participe à l’augmentation du débit molaire d’H2 et de suies, 
tout en consommant de l’H2O. Le craquage thermique du C10H8 (réaction 1) ne pourrait 
expliquer à lui seul les concentrations en suies du milieu. En parallèle, le reformage du C6H6 
à l’H2O (réaction 4) participe aussi à l’augmentation des débits de CO et d’H2 et à la 
diminution de celui d’H2O. 
 
 
CHAPITRE 3 - Phase continue 
  
174 
Table 70 - Débits molaires partiels en sortie - Ciné3 
Impact de la 
fraction en 
C10H8 N1 N2 N3 N4 N5 
Y ß,û [mol.s-1] 
 !A 0,019 0,019 0,019 0,019 0,019 
 / 4,905 4,901 4,898 4,895 4,891 
 /" 5,952 5,954 5,955 5,956 5,958 
 !" 3,890 3,888 3,887 3,885 3,884 
 !"/ 2,566 2,566 2,567 2,567 2,567 
 !$%& 9,30E-04 1,23E-03 1,53E-03 1,82E-03 2,10E-03 
 !3& 2,58E-05 2,07E-05 1,56E-05 1,06E-05 5,55E-06 
 !@@ 4,11E-04 3,81E-04 3,52E-04 3,22E-04 2,92E-04 
 !() 0,5641 0,5628 0,5617 0,5607 0,5598 
 !// 0,0042 0,0042 0,0042 0,0042 0,0042 
3.3.4 Impact de la dégradation du phénol 
3.3.4.1 Conditions opératoires 
Une nouvelle série de simulations a été effectuée afin de définir l’influence des réactions 
faisant intervenir le phénol dans le système réactionnel homogène mais aussi l’impact que 
peuvent avoir les conditions opératoires sur les cinétiques de ses réactions. 
La seule modification des conditions opératoires précédemment utilisées est l’ajout de 
phénol dans le gaz de synthèse à traiter. La Table 75 représente la répartition des goudrons 
utilisée. À noter que la concentration totale en goudrons est toujours de 1800 mg.Nm-3. 
 
Table 71 - Répartition des goudrons présents dans le Gaz à traiter 
 Répartition Concentration 
 [%] [mg.Nm-3] [mg.kg-1] !$%& 48,9 880,2 520,54 !3& 31,1 559,8 331,06 !@@ 13,0 234,0 138,39 !@@" 7,0 126,0 74,52 
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3.3.4.2 Résultats et interprétations 
L’ajout du C6H6O ainsi que de ses réactions d’oxydation (réaction 19), de craquage 
thermique (réaction 20) et de reformage à l’H2O (réaction 21) ne modifie pas de manière 
conséquente la composition du gaz en sortie. La Table 72 compare les débits molaires 
partiels issus des simulations T3, D1 et N4 : les écarts entre les résultats des simulations 
avec et sans C6H6O ne sont pas suffisamment importants pour pouvoir les interpréter 
correctement. La contribution de la dégradation du C6H6O dans le modèle Ciné3 ne peut 
être évaluée par une seule analyse comparative des débits partiels sortants. Pour l’ensemble 
de simulations présentées ci-dessous, la totalité du C6H6O ainsi que du C7H8 a été dégradée. 
Table 72 - Débits molaires partiels - Influence du phénol 
 
T3 D1 N4 
Sans 
phénol 
Avec 
phénol 
Sans 
phénol 
Avec 
phénol 
Sans 
phénol 
Avec 
phénol 
Y û,ß !A 0,0190 0,0192 0,0087 0,0088 0,0189 0,0191 
 / 4,8981 4,8952 3,8171 3,8144 4,8947 4,8918 
 /" 5,9548 5,9571 4,8772 4,8795 5,9561 5,9584 
 !" 3,8868 3,8787 3,2443 3,2374 3,8853 3,8772 
 !"/ 2,5665 2,5698 2,0629 2,0655 2,5666 2,5700 
 !$%& 1,53E-03 1,57E-03 4,77E-04 4,90E-04 1,82E-03 1,86E-03 
 !3& 1,56E-05 1,60E-05 4,53E-06 4,62E-06 1,06E-05 1,08E-05 
 !@@ 3,52E-04 3,18E-04 1,23E-04 1,13E-04 3,22E-04 2,88E-04 
 !() 0,5617 0,5656 0,3052 0,3089 0,5607 0,5646 
 !// 1,51E-02 1,48E-02 2,06E-02 2,04E-02 1,51E-02 1,48E-02 
Toutefois, les résultats relatifs aux goudrons et à leur abattement permettent d’apprécier le 
rôle du C6H6O au sein du modèle Ciné3. Les résultats de la Table 73 confirment que la 
dégradation du C6H6O n’a pas d’impact sur le PCI du gaz en sortie (pas de modification de 
la composition du gaz), du fait d’une concentration en C6H6O en entrée faible. 
La température de sortie est légèrement plus faible lorsque le modèle cinétique prend en 
compte le C6H6O (pour une température du gaz de synthèse de 1129,15 K, l’écart n’est que 
de 1,75 K). Le taux de conversion du C10H8 est d’ailleurs moins élevé : la baisse de la 
température peut en être responsable, tout comme le craquage thermique du C6H6O 
(réaction 20) qui produit du C10H8 et des suies. Cette dernière explication semble être 
confirmée aux vues des concentrations en suies du gaz sortant : à 1129,15 K, lorsque le gaz 
de synthèse contient initialement du C6H6O, la concentration en suies est d’environ 
9922,4 mg.Nm-3 alors que si le gaz est exempt de C6H6O la concentration est de 
9992,7 mg.Nm-3. 
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Table 73 - Caractéristiques du gaz épuré sortant du réacteur 
Température 
du gaz à 
traiter 
PCI du gaz 
en sortie 
Température 
en sortie 
Conversion 
du C10H8 
Concentration 
en Suies 
[MJ.kg-1] [K] [%] [mg.Nm-3] 
[K] 
Sans 
phénol 
Avec 
phénol 
Sans 
phénol 
Avec 
phénol 
Sans 
phénol 
Avec 
phénol 
Sans 
phénol 
Avec 
phénol 
T1 = 1029,15 3,28 3,28 1421,81 1420,16 33,96 32,85 11437,9 11481,0 
T2 = 1079,15 3,31 3,31 1457,34 1455,64 48,63 47,57 10815,6 10871,9 
T3 = 1129,15 3,36 3,35 1491,68 1489,93 62,31 61,39 9922,4 9992,7 
T4 = 1179,15 3,41 3,40 1525,02 1523,21 73,48 72,76 8790,2 8872,9 
T5 = 1229,15 3,47 3,46 1557,80 1555,9 81,88 81,33 7492,3 7583,4 
Bien que l’augmentation semble négligeable à la vue du niveau de concentration, il est 
intéressant de noter qu’elle indique toutefois que le craquage thermique du C6H6O (réaction 
20) via la production de C10H8 et le reformage à l’H2O (réaction 21) participent à la 
formation de suies dans le réacteur. 
Table 74 - Caractéristiques du gaz épuré sortant du réacteur  
Débit du 
gaz à 
traiter 
PCI du gaz 
en sortie 
Température en 
sortie 
Conversion du 
C10H8 
Concentration 
en Suies 
[MJ.kg-1] [K] [%] [mg.Nm-3] 
[Nm3.h-1] 
Sans 
phénol 
Avec 
phénol 
Sans 
phénol 
Avec 
phénol 
Sans 
phénol 
Avec 
phénol 
Sans 
phénol 
Avec 
phénol 
D1 = 1703 3,27 3,27 1563,05 1561,41 85,32 84,92 6600,2 6680,7 
D2 = 1916 3,31 3,31 1524,42 1522,74 74,90 74,25 8530,1 8609,1 
D3 = 2129 3,36 3,36 1491,68 1489,93 62,31 61,39 9922,4 9992,7 
D4 = 2342 3,40 3,40 1463,13 1461,30 49,11 48,00 10845,4 10905,0 
D5 = 2555 3,44 3,44 1437,89 1435,97 36,96 37,76 11425,0 11474,5 
Pour ce qui est de la Table 74, elle montre que l’effet de dilution (due à l’augmentation du 
débit de gaz à traiter) tend à augmenter l’écart provoqué par la présence de C6H6O au 
niveau de la température de sortie et du taux de conversion du C10H8. En effet, comme il l’a 
été dit précédemment, le rapport du débit à traiter sur la puissance énergétique injectée 
diminue, ce qui affecte directement les taux de conversion des goudrons : la conversion du 
C10H8 passe de 85,32 % à 36,96 % lors du traitement d’un gaz de synthèse sans C6H6O et de 
84,92 % à 37,76 % avec du C6H6O. De plus, la quantité de suie ne peut qu’augmenter 
puisque des quantités plus importantes de CH4 et de C10H8 entrent au sein du réacteur et 
réagissent. 
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Les résultats précédents prouvent que le C6H6O a un réel impact sur le fonctionnement du 
réacteur. Il est donc important de chercher à évaluer l’impact que peut avoir 
l’augmentation du C6H6O en entrée de réacteur : la répartition des goudrons du gaz de 
synthèse a été de nouveau soumise à des variations, lesquelles sont regroupées dans la Table 
75. 
Table 75 - Répartition des goudrons présents dans le gaz à traiter 
 Concentrations des goudrons à l’entrée 
 Ph1 Ph2 Ph3 Ph4 Ph5 
 [%] [mg.Nm-3] [%] [mg.Nm-3] [%] [mg.Nm-3] [%] [mg.Nm-3] [%] [mg.Nm-3] !$%& 48,9 880,0 46,5 836,0 44,0 792,0 41,6 748,7 39,1 704,0 !3& 31,1 559,7 29,5 531,7 28,0 503,7 26,4 475,1 24,9 447,8 !@@ 20,0 359,9 19,0 341,9 18,0 323,9 17,0 305,9 16,0 287,9 !@@" 0,0 0,0 5,0 90,0 10,0 180,0 15,0 269,9 20,0 359,9 
La Table 76 montre que les effets de l’augmentation de la fraction en C6H6O du gaz entrant 
sur les concentrations en goudrons du gaz sortant : sachant que la quantité de CH4 est 
identique pour toutes les simulations, il est intéressant de noter que le taux de conversion 
de C10H8 diminue alors même que la quantité initiale de C10H8 à traiter se réduit. Alors que, 
dans le même temps, la concentration en suies à la sortie du réacteur ne fait qu’augmenter. 
Un reformage des suies à l’H2O (réaction 5) ne peut expliquer ce phénomène : les 
températures en sortie sont toutes très proches. 
Table 76 - Taux de conversion des goudrons - Variation due la fraction en phénol 
 
Conversions des goudrons [%] 
Ph1 Ph2 Ph3 Ph4 Ph5 
T=1491,7 K T=1490,4  K T=1489,04  K T=1487,7  K T=1486,4  K !$%& 62,30 61,51 60,68 59,81 58,69 !3& 99,56 99,56 99,55 99,54 99,54 !@@ 87,12 86,93 86,73 86,53 86,31 !@@" - 100,0% 100,0% 100,0% 100,0% 
      
 Concentration en [mg.Nm-3] 
!() 9922,4 9972,3 10022,1 10071,7 10121,3 
!// 576,7 569,5 562,3 555,1 547,9 
La production de suies ne peut se faire que par le craquage thermique du C10H8 (réaction1) 
ou par reformage à la vapeur du C6H6O (réaction 21). La stœchiométrique de la réaction 21 
indique que une quantité faible de suie est produit par cette dernière (pour une 1 mole de 
C6H6O dégradée, seulement 0,05 mole de suie est produite). Alors, l’unique voie 
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réactionnelle pouvant expliquer ces valeurs est le craquage thermique du C6H6O amenant à 
la production de C10H8. 
3.3.5 Impact de l’anneau oxydant 
3.3.5.1 Conditions opératoires 
Le rôle de l’anneau oxydant est avant tout de soutenir la dégradation de goudrons au sein 
du réacteur : dans l’optique de minimiser la quantité d’énergie électrique consommée par la 
torche, l’injection d’un agent oxydant (dans le cadre de notre étude il s’agit d’air) permet 
d’apporter, par réaction, une quantité de chaleur au milieu réactionnel. 
Pour démontrer l’utilité de cet anneau, les résultats de deux séries de simulations ont été 
comparés : la première simulant un réacteur Turboplasma dont l’anneau oxydant permet 
d’injecter environ 152 Nm3.h-1 d’air (soit 6,48 % de l’apport stœchiométrique nécessaire à 
une combustion totale), et une seconde série sans aucune injection d’air. 
3.3.5.2 Résultats et interprétations 
L’impact de l’anneau oxydant est flagrant au regard des résultats présentés dans la Table 
77 : l’injection d’air au sein du réacteur permet d’atteindre des températures bien plus 
élevées et contribue donc à un abattement plus efficace du C10H8 (qui est considéré comme 
le plus difficilement dégradable) : à 1029,15 K, un réacteur sans anneau oxydant dégrade 
moins de 2 % du C10H8 initialement présent. Avec les mêmes conditions opératoires, un 
réacteur avec anneau oxydant permet la dégradation de 34 % du C10H8. À l’image de la 
gazéification, l’anneau oxydant cherche à utiliser une partie du potentiel thermochimique 
du gaz à traiter pour faire augmenter le niveau énergétique du réacteur et faciliter les 
réactions endothermiques de dégradation des goudrons généralement. 
Table 77 - Caractéristiques du syngaz sortant du réacteur 
Impact de 
l’anneau oxydant 
PCI 
Température 
en sortie 
Conversion des goudrons 
[MJ.kg-1] [°C] C10H8 C7H8 
[%] 
Avec 
AO 
Sans 
AO 
Avec 
AO 
Sans 
AO 
Avec 
AO 
Sans 
AO 
Avec 
AO 
Sans 
AO 
T1= 1029,15 K 3,28 3,84 1421,8 1272,3 33,96 1,89 98,93 91,40 
T5= 1229,15 K 3,47 3,90 1557,8 1435,9 81,88 41,10 99,80 99,20 
D1= 1703 Nm3.h-1 3,27 3,78 1563,4 1413,1 85,32 36,36 99,87 99,12 
D5= 2555 Nm3.h-1 3,44 3,92 1437,9 1313,7 36,96 4,67 99,00 94,67 
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L’impact néfaste de l’utilisation d’un anneau oxydant vient du fait que le gaz injecté est de 
l’air qui est principalement composé de N2 et d’O2. Une quantité de N2 injecté via l’anneau 
oxydant provoque une diminution du PCI du gaz sortant, tout comme la consommation 
d’une partie de la charge énergétique initiale : de 17,1 % à une température de 1029,1 K et 
de 12,4 % à une température de 1229,15 K. La même constatation peut être faite lorsque le 
débit de gaz entrant augmente. 
Pour une température de gaz donnée, il est possible de remarquer que la différence entre les 
deux températures de sortie calculées diminue légèrement : à 1029,15 K, la différence 
observée est de 10,5 % alors qu’à 1229,15 K, elle est de 7,9 %. L’injection d’air oxydant a 
donc moins d’effet lorsque le gaz à traiter possède déjà une température élevée. 
L’augmentation du débit de gaz affecte de la même manière la différence de température de 
sortie des deux séries : pour un débit de gaz de 1703 Nm3.h-1, la différence de température 
est de 9,6 % alors que pour un débit de gaz de 2555 Nm3.h-1, elle n’est plus que de 8,6 %. 
La quantité de chaleur provenant de l’air oxydant est diluée par l’augmentation du débit de 
gaz à traiter. 
Table 78 - Concentrations en goudrons et suies en sortie de réacteur 
Impact de 
l’anneau oxydant 
Concentration 
en C1OH8 à la 
sortie 
Concentration 
en C7H8 à la 
sortie 
Concentration 
en C6H6 à la 
sortie 
Concentration 
en suie à la 
sortie 
[mg.Nm-3] [mg.Nm-3] [mg.Nm-3] [mg.Nm-3] 
[%] Avec 
AO 
Sans 
AO 
Avec 
AO 
Sans 
AO 
Avec 
AO 
Sans 
AO 
Avec 
AO 
Sans 
AO 
T1= 1029,15 K 506,2 792,6 5,2 44,2 76,0 264,7 11437,9 12596,4 
T5= 1229,15 K 138,8 474,7 1,0 4,1 22,3 59,9 7492,3 11816,8 
D1= 1703 Nm3.h-1 110,2 508,5 0,8 4,5 17,3 61,4 6600,2 11976,4 
D5= 2555 Nm3.h-1 489,9 774,3 4,9 27,5 76,3 209,3 11425,0 12632,9 
La Pour une température de gaz donnée, il est possible de remarquer que la différence entre 
les deux températures de sortie calculées diminue légèrement : à 1029,15 K, la différence 
observée est de 10,5 % alors qu’à 1229,15 K, elle est de 7,9 %. L’injection d’air oxydant a 
donc moins d’effet lorsque le gaz à traiter possède déjà une température élevée. 
L’augmentation du débit de gaz affecte de la même manière la différence de température de 
sortie des deux séries : pour un débit de gaz de 1703 Nm3.h-1, la différence de température 
est de 9,6 % alors que pour un débit de gaz de 2555 Nm3.h-1, elle n’est plus que de 8,6 %. 
La quantité de chaleur provenant de l’air oxydant est diluée par l’augmentation du débit de 
gaz à traiter. 
Table 78 regroupe les concentrations des différents goudrons et des suies. L’injection d’air 
oxydant a aussi pour effet de faire diminuer la concentration en suie : grâce aux 
températures plus élevées, le reformage des suies à l’H2O (réaction 5) est favorisé et permet 
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de dégrader les particules de suies produites lors de la dégradation du CH4. Les 
concentrations en suies de simulations effectuées pour un gaz à 1229,15 K et un débit de 
gaz de 1703 Nm3.h-1 le confirment : elles sont respectivement de 7492,3 mg.Nm-3 et de 
6600,2 mg.Nm-3 (contre 11816,8 mg.Nm-3 et 11976,4 mg.Nm-3 pour un réacteur sans air 
oxydant). 
La Table 79 rassemble les débits molaires partiels du gaz en sortie de réacteur. La 
composition du gaz en sortie de réacteur est modifiée de manière non négligeable : le gaz 
sortant d’un réacteur avec un anneau oxydant produit moins de CH4, de H2 et de CO. Il 
faut garder en mémoire que les températures des simulations faites sans anneau oxydant 
sont bien plus faibles que celles faites avec un anneau oxydant. 
Table 79 - Débits molaires partiels sortants - Influence de l'anneau oxydant 
Impact de la 
température 
du gaz à 
traiter 
T1 = 1029,15 K T5 = 1229,15 K 
Y û,ß [mol.s-1] Avec anneau oxydant Sans anneau oxydant Avec anneau oxydant Sans anneau oxydant 
 !A 0,026 0,047 0,014 0,023 
 / 4,907 5,374 4,932 5,241 
 /" 3,816 3,485 3,808 3,604 
 !" 2,349 2,444 2,618 2,661 
 !"/ 6,535 6,018 6,033 5,373 
 !$%& 2,682E-03 3,984E-03 7,356E-04 2,391E-03 
 !3& 3,839E-05 3,088E-04 7,154E-06 2,874E-05 
 !@@ 6,617E-04 2,186E-03 1,944E-04 4,963E-04 
 !() 0,647 0,676 0,424 0,636 
 !// 1,74E-03 1,10E-04 7,32E-03 2,09E-03 
Température 
de sortie 
1421,8 K 1272,3 K 1557,8 K 1435,4 K 
Les concentrations en suies indiquent que le taux de CH4 craqué est globalement équivalent 
dans le deux cas. Le CH4 peut être produit lors de la dégradation du C7H8 et du C6H6, dans 
des quantités qui restent limitées du fait des faibles concentrations de ces goudrons. La 
baisse du flux de CH4 peut alors s’expliquer par les réactions d’oxydation (réaction 11 et 
12). La quantité d’H2 en sortie de réacteur varie de manière conséquente (environ 83,3 % 
pour les simulations à 1029,15 K et 68 % pour celle à 1229,15 K) : les concentrations en 
goudrons indiquent que la hausse du débit partiel d’H2 ne peut s’expliquer que par les 
diverses réactions de craquage et de reformage des goudrons (réactions 1 à 6).  
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Là encore, cette diminution semble être causée par l’injection d’O2 et donc par la réaction 
d’oxydation de l’H2 (réaction 7). Dans de plus faibles proportions, le CO réagit lui aussi 
avec l’O2 (réaction 8) expliquant la diminution de son débit partiel molaire. Alors, 
l’augmentation des débits molaires de l’H2O et du CO est une conséquence directe de 
l’oxydation du CH4, de l’H2 et du CO. 
Les mêmes remarques peuvent être faites lors de la comparaison des résultats à la 
température de 1229,415 K, les écarts observés sont toutefois moins importants pour les 
principaux gaz. Il est important de noter qu’à 1229,15 K et avec l’anneau la quantité de 
suie sortante est largement inférieure à celle rencontrée à 1229,15 K sans anneau oxydant : 
la température plus élevée du milieu réactionnel (de 1557,8 K) favorise le reformage des 
suies à l’H2O (réaction 5). La Figure 53 permet de visualiser l’impact de l’anneau oxydant 
sur la composition du gaz sortant à différentes températures. 
 
Figure 53 - Fractions molaires du gaz sortant - Influence de l’anneau oxydant 
La Figure 54 illustre l’influence de l’anneau oxydant sur les concentrations en goudrons du 
syngaz à différentes températures. L’écart provoqué par l’augmentation de la température 
du gaz à traiter est plus important pour les simulations de réacteur sans anneau oxydant 
que celles de réacteur avec anneau oxydant. 
À la vue de la Table 80, l’influence de l’injection d’air oxydant sur le traitement de 
différents débits de gaz est conséquente : l’air oxydant provoque la diminution conséquente 
des débits partiels de CH4, d’H2 et CO en sortie de réacteur. 
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D’une manière générale, il est intéressant de remarquer que pour des débits faibles de gaz à 
traiter, l’effet de l’anneau oxydant est limité : l’énergie de la torche à plasma est suffisante 
pour traiter la totalité du gaz à traiter, l’anneau oxydant ne sert alors qu’à finaliser 
l’abattement du C10H8 et le reformage des suies. C’est pourquoi les performances d’un 
réacteur sans anneau oxydant lors du traitement d’un faible débit de gaz à traiter peuvent 
être considérées comme correctes. 
 
Figure 54 - Concentrations des goudrons en sortie - Influence de l'anneau oxydant 
Mais lorsque le réacteur traite des débits de gaz plus importants, alors l’air oxydant voit 
son potentiel thermochimique dilué au sein du réacteur : par exemple, l’écart entre les 
concentrations en suies pour un réacteur avec anneau oxydant et sans anneau est de 70,9 % 
pour un débit de 1703 Nm3.h-1 et n’est plus que de 5,8 % pour un débit de 2555 Nm3.h-1. 
Comme vu auparavant, la dégradation des goudrons se fait dans de meilleures conditions 
lorsque le réacteur est pourvu d’un anneau oxydant : le gain d’énergie via l’injection d’air 
oxydant permet de contrer la production de suies par la dégradation thermique du CH4. 
La Figure 55 illustre les propos tenus précédemment : l’augmentation du débit de gaz à 
traiter réduit l’écart entre les performances d’abattement des goudrons entre un réacteur 
avec anneau oxydant et un réacteur sans anneau oxydant. 
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Table 80 -Débits molaires partiels sortants - Influence de l'anneau oxydant 
Débit du gaz 
de synthèse 
D1 = 1703 Nm3.h-1 D5 = 2555 Nm3.h-1 
Y ß,û [mol.s-1] Avec anneau oxydant Sans anneau oxydant Avec anneau oxydant Sans anneau oxydant 
 !A 0,009 0,017 0,034 0,055 
 / 3,817 4,158 6,015 6,437 
 /" 3,135 2,925 4,493 4,193 
 !" 2,065 2,092 2,909 3,019 
 !"/ 5,043 4,455 7,514 6,907 
 !$%& 4,769E-04 2,073E-03 3,072E-03 4,645E-03 
 !3& 4,531E-06 2,550E-05 4,316E-05 2,299E-04 
 !@@ 1,231E-04 4,113E-04 7,857E-04 2,063E-03 
 !() 0,305 0,522 0,765 0,809 
 !// 0,006 0,001 0,003 0,000 
Température 
de sortie 
1563,1 1412,1 1437,9 1313,7 
 
 
Figure 55 - Concentrations des goudrons en sortie - Influence de l'anneau oxydant 
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3.3.6 Conclusion 
L’analyse de sensibilité du nouveau modèle cinétique a permis de montrer que la 
dégradation du méthane et celle du phénol avaient un effet conséquent sur la production de 
suies en sortie de réacteur. La concentration en suies du syngaz produit a été multipliée par 
350. La dégradation des goudrons s’en trouve d’ailleurs modifiée : la température de sortie 
du réacteur a diminué du fait du caractère endothermique des mécanismes réactionnels 
ajoutés au schéma global de dégradation des goudrons. Il a été aussi prouvé que l’anneau 
oxydant permettait dans des conditions nominales de fonctionnement d’affiner l’abattement 
du naphtalène. Son rôle est de maintenir le niveau thermique du réacteur via les réactions 
d’oxydation des diverses espèces dont est composé le gaz à traiter. Par conséquent, il 
permet de s’assurer que les réactions endothermiques de dégradations de particules de suie 
soient favorisées. À présent, il semble opportun d’introduire le modèle cinétique Ciné3 au 
sein d’une série de  simulations réalisées à l’aide du code FLUENT©. Leur étude permettra 
de mieux comprendre les mécanismes réactionnels entrant en jeu, et donc de préciser 
l’origine des écarts observés entre les simulations utilisant le modèle Ciné2 et le modèle 
Ciné3. 
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3.4 Simulation complète avec le nouveau modèle 
3.4.1 Objectif 
Les modifications apportées au modèle cinétique ont pour vocation d’améliorer la 
représentativité des simulations effectuées sous le code Fluent©. Après une analyse de 
sensibilité concluante, il semble logique de terminer cette étude par l’utilisation du modèle 
Ciné3 au sein de simulations CFD afin d’appréhender plus en détail l’impact qu’à ce 
nouveau modèle sur la modélisation du fonctionnement interne du réacteur Turboplasma 
300 kW. 
La partie « Simulation complète avec le nouveau modèle » cherchera à comparer les 
résultats obtenus avec le nouveau modèle Ciné3 à ceux déjà présentés dans la partie 
« Influence des particules de résidus carbonés » du Chapitre 2. Ainsi il sera possible de 
mettre en évidence et de comprendre les nouveaux phénomènes associés au modèle Ciné3. 
3.4.2 Modélisation du réacteur sous FLUENT 
Afin de déterminer l’influence globale du modèle Ciné3 sur les résultats de simulations, les 
propriétés du gaz à traiter modélisé seront logiquement amenées à varier (cf. Table 81). La 
comparaison des résultats issus des trois simulations permettra d’ailleurs d’évaluer avec 
plus de précision le rôle du méthane et du phénol lors de la dégradation des goudrons. 
- La simulation 5 (SIM5) modélise le traitement d’un gaz à traiter exempt de 
particules de résidus carbonés et de composition semblable à celle utilisée pour la 
simulation 2 (SIM2) du Chapitre 2 (cf. Table 82) ; 
- La simulation 6 (SIM6) modélise le traitement d’un gaz à traiter de même 
composition que pour la simulation 5 et chargé cette fois-ci en particules de résidus 
carbonés ; 
- La simulation 7 (SIM7) modélise le traitement d’un gaz à traiter contenant du 
phénol (cf. Table 82) et ensemencé de particules de résidus carbonés. 
 
Table 81 - Caractéristiques de la série de simulations 
 
Type de 
particules 
Présence de 
phénol 
SIM5        - non 
SIM6 réactives non 
SIM7 réactives oui 
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Table 82 - Répartition des goudrons dans le gaz à traiter – Sans phénol / Avec phénol 
 SIM5 et SIM6 SIM7 
 Répartition Concentration Répartition Concentration 
 [%] [	/1³Ç] [%] [	/1³Ç] !$%& 48,9 880,2 48,9 880,2 !3& 31,1 559,8 31,1 559,8 !@@ 20,0 360,0 13,0 234,0 !@@" - - 7,0 126,0 
Total 100,0 1800 100,0 1800 
Les conditions opératoires relatives à la torche plasma, à l’air oxydant sont semblables à 
celles des simulations présentées dans le Chapitre 2. La répartition granulométrique de la 
phase discrète est considérée pour l’ensemble des simulations comme uniforme : le diamètre 
moyen des particules estimé est de 2.10-5 m. 
3.4.3 Interprétations de résultats 
3.4.3.1 Convergence des bilans matières 
La Table 83 regroupe les bilans matières de la phase continue des trois simulations utilisant 
le modèle Ciné3. Comme les écarts relatifs entre les entrées et la sortie en attestent, les 
bilans de la phase sont parfaitement satisfaits. Il est intéressant de noter que lorsque des 
particules réactives sont injectées dans le réacteur (Simulation 6 et Simulation 7) les débits 
de matière transférée sont légèrement plus faibles que les débits calculés lors des simulations 
1 et 4 du Chapitre 2, qui étaient respectivement de 0,00609 et de 0,00569 kg.s-1. 
 
Table 83 - Bilans matière – phase continue 
[1/] SIM5 SIM6 SIM7 õY 	
 0,05434 0,5434 0,5434 õY  0,03575 0,3575 0,3575 õY  0,60365 0,60365 0,60365 õY ÷øùú - 0,01140 0,01140 õY û 0,69375 0,69788 0,69839 õY úùøüô,óø÷øùú  - 0,00413 0,00464 
 
   
Écart E-S [%] -2,7E-04 6,17E-05 8,5E-05 
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Les bilans matières de la phase discrète sont respectés (cf. Table 84) : ils indiquent aussi 
que la grande majorité des particules sortent du réacteur via le gaz à épurer. Ceci peut 
s’explique par le fait qu’il a été décidé pour des raisons de temps de calcul des simulations 
CFD de modéliser la répartition granulométrique des particules de manière uniforme : 
l’impact du diamètre des particules n’est donc plus pris en compte. C’est pourquoi les 
bilans matières de la phase discrète sont du même type que celui de la simulation 4 du 
Chapitre 2 qui modélisait à l’aide du modèle Ciné2 le fonctionnement d’un réacteur traitant 
un syngaz ensemencé de particules réactives. 
Table 84 - Bilans matière – phase discrète 
[1/] SIM5 SIM6 SIM7 
õY ÷øùú - 1,14E-02 1,14E-02 õY Þüýþ÷øùú - 1,15E-04 4,59E-05 õY ÷øùú - 1,80E-05 1,35E-05 õY û÷øùú - 6,98E-03 7,01E-03 
    õY úùøüô,÷øùú÷øùú  - 0,00429 0,00433 
Écart C-D [%] - -3,8 -6,8 
La ligne « Écart C-D » représente l’écart entre la valeur issue de la phase continue et celle 
issue de la phase discrète : dans la Table 84, il s’agit de l’écart entre les valeurs du débit de 
matière transféré. 
3.4.3.2 Convergence des bilans énergies 
L’étude des bilans énergie de la phase continue permettent de vérifier la convergence des 
calculs CFD : les résultats montrent que les trois simulations ont convergé correctement. 
Contrairement à ce qu’il avait été constaté dans la série de simulations du Chapitre 2, les 
pertes thermiques du réacteur diminuent lorsque les particules réactives sont injectées au 
sein du réacteur. 
Pour affiner l’étude des échanges thermiques, il est important de comparer les résultats des 
bilans énergie de la phase discrète, regroupés au sein de la Table 86. Même si les résultats 
sont du même ordre de grandeur, il est surprenant de voir que la quantité de chaleur issue 
des réactions hétérogènes est plus importante dans la simulation 6 que la simulation 7, la 
seule différence entre ces deux simulations étant l’injection de C6H6O.  
La quantité de chaleur sensible échangée est d’ailleurs plus importante pour la simulation 
6 : l’écart moyen de température entre les particules et le milieu continu est peut-être plus 
important pour cette simulation que pour la simulation 7 du fait d’une dégradation accrue 
du CH4. À la vue de la Table 87, les réactions hétérogènes ne semblent pas être à l’origine 
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de l’écart observé. Une étude plus approfondie des caractéristiques du gaz épuré permettra 
donc de mieux appréhender cette différence de valeurs. 
 
Table 85 - Bilans énergie globaux – Phase continue 
[] SIM5 SIM6 SIM7 
Y 	
 3,37E+04 3,37E+04 3,37E+04 
Y  2,03E+05 2,03E+05 2,03E+05 
Y  -1,86E+06 -1,85E+06 -1,85E+06 
Y 
ö  -1,62E+06 -1,61E+06 -1,62E+06 
Y û 1,78E+06 1,78E+06 1,78E+06 
Y àùúàô -1,54E+05 -1,53E+05 -1,51E+05 
Y öýøüóà÷øùú  0,00E+00 3,47E+03 4,02E+03 
Y 
û  1,63E+06 1,62E+06 1,63E+06 
Écart E-S  0,368% 0,44% 0,37% 
 
Table 86 - Bilans énergie – Phase discrète 
[] SIM5 SIM6 SIM7 
Y öýøüóà÷øùú  - -3,72E+03 -3,78E+03 
Y ûàüôÞà÷øùú  - 4,02 E+04 3,47E+04 
Y àøýúÞþü÷øùú  - 3,63E+04 3,42E+04 
Écart C-D [%] - 7,2 5,9 
 
Table 87 - Débits massiques consommés et produits par les réactions hétérogènes 
  SIM5 SIM6 SIM7 
Débit de US
 [1/] -3,43E-03 -2,75E-03 -2,10E-03 
Débit de T
 [1/] 1,94E-02 1,64E-02 1,41E-02 
Débit de US [1/] 3,84E-04 3,04E-04 2,36E-04 
Débit de T
S [1/] -1,04E-02 -9,18E-03 -7,16E-03 
Débit de 
S [1/] -5,14E-04 -4,74E-04 -3,67E-04 
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3.4.3.3 Impact de la dégradation thermique du méthane 
A. Comparaison sans particules (SIM2-SIM5) 
La comparaison entre la simulation 2 et la simulation 5 a pour but d’évaluer plus 
précisément l’impact de la dégradation thermique du méthane. Les conditions opératoires 
du réacteur ainsi que les caractéristiques du réacteur sont identiques pour les deux 
simulations. La Table 88 regroupe les principales propriétés thermochimiques du gaz 
sortant du réacteur : une première colonne présente les résultats de simulation utilisant le 
modèle Ciné2 et la seconde les résultats de simulations utilisant le modèle Ciné3. 
Les débits sont logiquement égaux du fait de conditions opératoires identiques. Les valeurs 
de la température du gaz indiquent que le caractère endothermique de la dégradation du 
CH4 influe sur le niveau thermique du gaz en sortie : à l’image de ce qu’il avait été dit lors 
de l’analyse de sensibilité, les réactions ajoutées au modèle font baisser la température 
d’une trentaine de degré. 
Il est aussi important de remarquer que le débit partiel en CH4 diminue de façon 
significative : la différence entre le débit de syngaz de la simulation 2 et celui de la 
simulation 5 est d’environ 98 %. Les réactions 22, 23 et 24 en sont directement 
responsables, et l’augmentation du débit partiel d’H2 s’explique de la même manière. 
La quantité de CO en sortie diminue légèrement (environ 3,5 %). La production de CO au 
sein du réacteur est directement liée aux réactions de reformage du C10H8 (réaction 2), du 
C6H6 (réaction 4), de la suie (réaction 5) et du CH4 (réaction 6). Deux réactions 
consomment du CO : le reformage à l’H2O du CO (réaction 9 – WGS) et l’oxydation du 
CO (réaction 8). Il est donc logique de relier cette diminution de CO à la réaction de 
reformage du CH4 à l’H2O : étant donné que le CH4 est principalement dégradé par voie 
thermique (réactions 22 à 24), une quantité plus faible de CO est produite au sein du 
réacteur. Les réactions d’oxydation du CH4 (réactions 11 et 12) peuvent aussi participer à 
cette baisse mais dans des proportions limitées à la vue de la quantité d’O2 injecté dans le 
réacteur. 
À l’instar du CO, le débit partiel de CO2 est plus faible d’environ 3,5 % pour la simulation 
2 que la simulation 5 : les réactions d’oxydation du CO (réaction 8) et de reformage du CO 
à l’H2O (réaction 9), d’oxydation du C6H6 et du C7H8 (réactions 13 et 15) produisent du 
CO2 au sein du modèle Ciné3. Toutefois, le débit partiel massique de CO2 en sortie de 
réacteur est plus faible que son débit partiel en entrée : ceci indique qu’une partie de CO2 a 
été consommée par la réaction de reformage à l’H2 (réaction 10) qui fait partie du 
mécanisme WGS : l’augmentation de l’H2O semble d’ailleurs le confirmer (2 %). Il faut 
toutefois noter que cette hausse du débit partiel d’H2O peut aussi être due à la diminution 
du débit partiel de CH4 via le reformage du CH4 à l’H2O (réaction 6). À noter que le 
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reformage des suies à l’H2O ne semble pas avoir d’effet sur la quantité d’H2O sortante du 
réacteur. 
Table 88 - Propriétés du gaz épuré - SIM2/SIM5 
Syngaz 
SIM2 SIM5 
Phase continue õY û [1 ⁄ ] 0,69374 0,69374 
û [ç] 1412,4 1384,2 õY û,ß !A [1 ⁄ ] 9,58E-03 1,21E-03 
 / [1 ⁄ ] 7,52E-03 9,15E-03 
 !" [1 ⁄ ] 1,09E-01 1,05E-01 
 !"/ [1 ⁄ ] 1,14E-01 1,14E-01 
 /" [1 ⁄ ] 1,07E-01 1,09E-01 
 #/ [1 ⁄ ] 3,47E-01 3,47E-01 
 "/ [1 ⁄ ] 6,71E-32 4,26E-32 
 !$%& [1 ⁄ ] 1,74E-04 2,99E-04 
 !3& [1 ⁄ ] 1,31E-15 2,11E-12 
 !@@ [1 ⁄ ] 4,46E-06 1,43E-05 
 !() [1 ⁄ ] 3,99E-05 5,26E-03 
 !@@" [1 ⁄ ] - 3,46E-32 
 !// [1 ⁄ ] - 2,80E-03 
PCI [v/1] 3,579 3,341 
Température 
sèche de rosée [°!] 16,1 21,0 
Pour ce qui est de l’abattement des goudrons, il est globalement plus faible pour la 
simulation 5 que pour la simulation 2 : la diminution du niveau thermique du réacteur en 
est la principale responsable. Le débit de C2H2 atteint environ 2,795.10
-3 kg.s-1 pour la 
simulation 5, ce qui atteste de la dégradation d’une quantité non négligeable de CH4 via les 
réactions 22 et 24. 
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Figure 56 – Profil de la fraction de méthane dans le réacteur – SIM5 
 
 
Figure 57 - Profil de la fraction d'acétylène dans le réacteur – SIM5 
La Figure 56 permet de visualiser les zones  de dégradation du CH4 au sein du réacteur : le 
CH4 est principalement dégradé au niveau de la zone du dard plasma. La Figure 57 quant à 
elle représente le profil de la fraction de C2H2 au sein du réacteur. Étant donné que le C2H2 
est un produit de la dégradation du CH4, les zones de hautes fractions sont généralement les 
zones où le CH4 est dégradé.  
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La Figure 58 permet de mieux visualiser la différence du comportement du réacteur vis-à-
vis du CH4 : le profil de la fraction en CH4 de la simulation utilise la même échelle que le 
profil de la simulation 5. La confrontation des résultats présentés par la Figure 59 à ceux de 
la Figure 60 démontre que la formation des suies est bien due à la dégradation du C10H8. 
L’impact de cette dégradation est d’ailleurs totalement occulté par la dégradation 
thermique du CH4. 
 
Figure 58 - Profil de la fraction de méthane au sein du réacteur - SIM2 
 
 
Figure 59 - Profil de la fraction de suie au sein du réacteur – SIM2 
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Figure 60 - Profil de la fraction de naphtalène dans le réacteur - SIM2 
B. Comparaison avec particules (SIM4-SIM6) 
La présence de particules au sein du gaz traité par le réacteur modifie l’efficacité du 
réacteur. La Table 89 regroupe les données sur le syngaz produit des simulations 4, 5 et 6. 
La simulation 4 utilise le modèle Ciné 2 et modélise des particules réactives au sein du gaz 
à traiter, la simulation 5 modélise le traitement d’un gaz à traiter exempt de particules à 
l’aide du modèle Ciné3, et la simulation 6 modélise le traitement d’un gaz à traiter 
contenant des particules réactives avec le modèle Ciné3. La comparaison entre les données 
des simulations 4 et 6 permettra de définir l’influence des modifications du modèle cinétique 
sur la gazéification des particules de résidus carbonés. La comparaison entre les données des 
simulations 5 et 6 cherchera à souligner si l’impact des particules sur le réacteur est le 
même avec les modèles Ciné2 et Ciné3. 
L’écart de température entre les simulations 4 et 6 est d‘environ 30 K : la modélisation des 
particules implique une baisse du niveau thermique de fonctionnement du réacteur. Ceci a 
pour conséquence directe un taux de conversion du C10H8 plus faible pour la simulation 6 
(d’environ 17 %). La dégradation du méthane amène les débits d’H2 et de suies à 
augmenter (respectivement de 1,0 % et 101,3 %). 
En plus des remarques faites dans la partie de l’étude précédente, l’impact d’une phase 
discrète réactive sur le nouveau modèle cinétique est de même nature qu’à celui étudié dans 
le Chapitre 2 : l’abaissement de la température provoque une conversion des goudrons plus 
faible, alors que simultanément les réactions hétérogènes permettant la gazéification des 
particules provoquent une augmentation du PCI via la production de CO et H2 de la phase 
discrète vers la phase continue. 
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Table 89 - Propriétés du syngaz  - SIM4/SIM6 
Syngaz 
SIM4 SIM6 SIM5 
Phase continue õY û [1 ⁄ ] 0,69943 0,69788 0,69374 
û [ç] 1351,2 1318,9 1384,2 
û,ß !A [%	] 9,77E-03 2,13E-03 1,21E-03 
 / [%	] 8,48E-03 9,41E-03 9,15E-03 
 !" [%	] 1,23E-01 1,15E-01 1,05E-01 
 !"/ [%	] 1,13E-01 1,12E-01 1,14E-01 
 /" [%	] 9,91E-02 1,04E-01 1,09E-01 
 #/ [%	] 3,47E-01 3,48E-01 3,47E-01 
 "/ [%	] 0,00E+00 0,00E+00 4,26E-32 
 !$%& [%	] 2,76E-04 3,23E-04 2,99E-04 
 !3& [%	] 8,27E-14 1,69E-11 2,11E-12 
 !@@ [%	] 9,24E-06 2,02E-05 1,43E-05 
 !() [%	] 2,75E-05 2,81E-03 5,26E-03 
 !@@" [%	] - 0,00E+00 3,46E-32 
 !// [%	] - 4,648E-03 2,80E-03 
PCI [v/1] 3,934 3,684 3,341 
Température 
sèche de rosée [°!] 20,6 21,3 21,0 
Il est important de noter que l’étude de la Table 90 indique que la gazéification des 
particules de résidus carbonés est moins complète pour la simulation 4 que la simulation 6 
du fait de la baisse de la température du milieu. 
Table 90 - Débits transférés des particules au milieu continu 
  SIM4 SIM6 
Débit de US
 [1/] -3,43E-03 -2,75E-03 
Débit de T
 [1/] 1,94E-02 1,64E-02 
Débit de US [1/] 3,84E-04 3,04E-04 
Débit de T
S [1/] -1,04E-02 -9,18E-03 
Débit de 
S [1/] -5,14E-04 -4,74E-04 
C. Comparaison avec et sans phénol (SIM6-SIM7) 
La seule différence entre les simulations 6 et 7 est la présence ou l’absence de C6H6O au sein 
du gaz à traiter (cf. Table 82). À la vue de la Table 91, les caractéristiques des gaz épurés 
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en sortie du réacteur pour les simulations 6 et 7 apparaissent extrêmement proches : 
l’injection d’environ 126 mg de C6H6O par kilogramme de gaz à traiter n’a pas modifié de 
manière conséquente les performances du réacteur : il faut noter cependant qu’une légère 
diminution de  la température (d’une dizaine de degré entre les deux simulations) semble 
avoir une influence directe sur la débit partiel en C10H8 qui passe de 3,23.10
-4 kg.s-1 à 
3,44.10-4 kg.s-1 et plus généralement sur le débit des divers goudrons modélisés.  
Toutefois, il faut garder à l’esprit que le C6H6O est totalement dégradé en sortie de 
réacteur : ces réactions de dégradation (réactions 19 à 21) produisent entre autre du C10H8, 
du C6H6, du CH4 et des suies. La dégradation du C6H6O peut donc contribuer à augmenter 
le niveau des goudrons à traiter au sein du réacteur. 
Table 91 - Propriétés du syngaz  - SIM6/SIM7 
Syngaz 
SIM6 SIM7 
Phase continue õY û [1 ⁄ ] 0,69788 0,69839 
û [ç] 1318,9 1306,6 õY û,ß !A [1 ⁄ ] 2,13E-03 2,10E-03 
 / [1 ⁄ ] 9,41E-03 9,59E-03 
 !" [1 ⁄ ] 1,15E-01 1,17E-01 
 !"/ [1 ⁄ ] 1,12E-01 1,13E-01 
 /" [1 ⁄ ] 1,04E-01 1,02E-01 
 #/ [1 ⁄ ] 3,48E-01 3,47E-01 
 "/ [1 ⁄ ] 0,00E+00 4,76E-32 
 !$%& [1 ⁄ ] 3,23E-04 3,45E-04 
 !3& [1 ⁄ ] 1,69E-11 8,46E-10 
 !@@ [1 ⁄ ] 2,02E-05 3,64E-05 
 !() [1 ⁄ ] 2,81E-03 2,90E-03 
 !@@" [1 ⁄ ] 0,00E+00 6,64E-31 
 !// [1 ⁄ ] 4,648E-03 4,61E-03 
PCI [v/1] 3,684 3,438 
Température 
sèche de rosée [°!] 21,3 22,7 
Le débit partiel de CH4 diminue pendant que celui des suies augmente : ceci tendrait à 
prouver que la dégradation du CH4 est meilleure lorsque le gaz de synthèse contient du 
C6H6O. La Figure 61 donne une information importante : le C6H6O est très rapidement 
dégradé du fait des conditions opératoires du réacteur. La température du gaz à traiter 
supérieure à celle de dégradation du C6H6O. La réaction de craquage (réaction 20) n’est pas 
responsable de la dégradation du C6H6O. Dans les conditions opératoires modélisées, le 
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C6H6O ne produit donc ni de C10H8 ni de C6H6. De la même manière, le débit partiel de 
suies de la simulation 7 ne peut s’expliquer par la dégradation de C6H6O : la réaction de 
reformage à l’H2O du C6H6O (réaction 21) produit dans de très faibles quantités de suies (le 
coefficient stœchiométrique est de 0,05) 
 
 
Figure 61 - Profil de la fraction en phénol au sein du réacteur – SIM7 
 
La Table 92 regroupe les concentrations en goudrons et en suies à la sortie du réacteur : les 
concentrations ont globalement augmenté pour l’ensemble des goudrons et des suies. Pour 
les simulations sans particules (simulation 2 et simulation 5), la modification du schéma 
réactionnel provoque une augmentation de 60 % pour la concentration en C10H8, et de 70 % 
pour les suies. Lorsque les particules réactives sont modélisées (simulation 4 et simulation 
7), ces augmentations tombent respectivement à 23 % et à 40 %.  
Table 92 – Concentration en goudrons et suies en sortie de réacteur 
Concentration 
[mg.Nm-3] 
Sim2 Sim4 Sim5 Sim6 Sim7 
C10H8 266,7 415,4 445,47 479,7 511,1 
C6H6 12,0 25,4 39,7 55,8 100,3 
C(s) 279,2 440,9 485,2 535,5 611,5 
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3.4.4 Conclusion 
La modélisation CFD du réacteur pilote Turboplasma a permis d’affiner les interprétations 
obtenues lors de l’analyse de sensibilité du modèle cinétique Ciné3. Les résultats fournis par 
le code Fluent© permettent clairement d’affirmer que les nouveaux mécanismes réactionnels 
provoquent une diminution non négligeable des performances estimées du réacteur quant à 
la dégradation des goudrons présents au sein du gaz à traiter. Ce nouveau modèle cinétique 
semble donc modifier de façon notable le fonctionnement global estimé du réacteur. 
L’étude comparative des résultats de simulations CFD a confirmé les résultats de l’analyse 
de sensibilité : elle a mis en évidence que la baisse du niveau thermique du réacteur était 
principalement due à la dégradation du méthane. Cette diminution de la température 
implique une dégradation des goudrons moindre.  
De plus, le craquage thermique du méthane provoque une augmentation conséquente de la 
concentration en particules de suies en sortie de réacteur : la présence d’une phase discrète 
réactive limite toutefois la production de suies du fait du caractère endothermique des 
réactions hétérogènes de gazéification. Les niveaux de concentrations des simulations CFD 
sont logiquement plus faibles que ceux rencontrés lors de l’analyse de sensibilité du fait que 
le milieu réactionnel n’est plus modélisé comme parfaitement agité et adiabatique. Les 
conditions opératoires nominales du réacteur pilote ont montré qu’un niveau en phénol du 
gaz à traiter faible n’a que très peu de répercussions sur la dégradation des autres 
composés. 
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Conclusion du Chapitre 3 
Une première partie a permis de montrer les limites d’utilisation des modèles de formation 
des suies proposés par le code Fluent© dans le cadre de la modélisation de la dégradation 
thermique des goudrons : la prise en compte de l’oxydation partielle d’hydrocarbures ne 
peut être intégrée de manière satisfaisante au modèle cinétique utilisé lors du 
dimensionnement du réacteur pilote Turboplasma de 300 kW. 
De nombreux mécanismes réactionnels sont proposés dans la littérature : afin de répondre 
correctement aux attentes de notre étude, il a été nécessaire de faire des choix quant à la 
représentativité des voies réactionnelles à ajouter au modèle cinétique. Il a été alors décidé 
d’améliorer la prise en compte de la formation des particules de suies par l’ajout de 
plusieurs réactions homogènes : les recherches bibliographiques ont montré qu’à hautes 
températures, la dégradation thermique du méthane avait pour principale conséquence la 
production de particules de suies. La formation de suies est une conséquence directe de la 
présence de composés précurseurs dans le milieu réactionnel : c’est pourquoi le phénol a été 
lui aussi ajouté au modèle cinétique. Sa dégradation produit entre autre du naphtalène, du 
benzène et des suies. De plus, à la vue du caractère expérimental du Turboplasma 300 kW, 
il a semblé intéressant de modéliser ce composé modèle de la classe 2 des goudrons afin de 
simuler correctement le fonctionnement interne du réacteur avec des conditions opératoires 
différentes.  
Les résultats de l’analyse de sensibilité du nouveau modèle cinétique ont indiqué que l’ajout 
du phénol et du méthane modifiait les performances théoriques du réacteur : la baisse de 
température du milieu réaction et la production accrue de particules de suies ont provoqué 
une diminution non négligeable du taux de conversion des principaux goudrons modélisés. 
Cette analyse a aussi mis l’accent sur le rôle de l’anneau oxydant : par l’injection d’une 
faible quantité de dioxygène, il permet de soutenir le niveau thermique du réacteur et de 
favoriser les réactions de dégradation endothermiques. 
La série de trois simulations numériques effectuées à l’aide du code Fluent© ont confirmé 
les observations faites lors de l’analyse de sensibilité : la modélisation de la géométrie réelle 
du réacteur a toutefois limité l’impact des modifications du modèle. Les concentrations 
calculées par le code Fluent© sont largement inférieures à celles issues de l’analyse de 
sensibilité. Les particules de résidus carbonés en sont aussi en partie responsables : les 
réactions de gazéification de ces dernières consomment une quantité d’énergie qui n’est 
alors plus utilisée pour craquer le méthane. 
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Perspectives 
 
Le Chapitre 1 a montré tout le potentiel de la filière de gazéification d’un mélange de 
biomasse et déchets dans le développement de modes de production d’énergie respectueux 
de l’environnement. Le procédé CHO-Power d’Europlasma propose une solution innovante 
de traitement d’un gaz chaud issu de la valorisation thermochimique de la fraction carbonée 
des déchets traités. L’unité Turboplasma permet d’épurer thermiquement le gaz de ses 
espèces condensables ainsi que de ses particules solides fines. À l’aide d’un premier modèle 
de dégradation des goudrons, une phase de dimensionnement a été effectué afin d’optimiser 
le fonctionnement du réacteur pilote de 300 kW et de s’assurer que les performances de 
dégradation correspondent à celles nécessaires à l’obtention d’un gaz utilisable pour la 
production d’électricité dans une chaudière à vapeur.  
La modélisation d’une phase discrète, présentée dans le Chapitre 2, a pour principale 
conséquence une baisse de la température réactionnelle du réacteur : la dégradation des 
goudrons s’en trouve diminuée. La gazéification des particules de résidus carbonés est 
principalement endothermique et nécessite un apport conséquent d’énergie de la part du 
milieu continu. De plus, la concentration en particules de résidus carbonés du gaz issu du 
gazéifieur à lit fluidisé KIWI est importante : la prise en compte de leur gazéification dès la 
phase de dimensionnement permettra donc à Europlasma d’améliorer de manière non 
négligeable les performances réelles du réacteur de purification Turboplasma. 
Le Chapitre 3 avait pour but de modéliser plus précisément la formation de suies par la 
dégradation du méthane et de prendre en compte le phénol comme composé modèle des 
goudrons de classe 2 afin de pouvoir modéliser le fonctionnement du Turboplasma avec des 
conditions opératoires différentes. Il s’avère que les mécanismes ajoutés au modèle 
(principalement le craquage de méthane) ont pour effet de faire diminuer la température du 
gaz en sortie de réacteur : les concentrations en goudrons s’en trouvent de nouveau 
augmentées.  
Il est aussi important de noter que les concentrations en suies calculées lors de l’analyse de 
sensibilité sont largement supérieures à celles rencontrées lors des simulations numériques 
CFD : le réacteur n’étant plus modélisé comme parfaitement agité et la modélisation de sa 
géométrie réelle ont pour conséquence sur les calculs une formation moins importante de 
suies et donc une concentration plus faible en suies dans le gaz épuré. 
L’année 2013 sera particulièrement importante quant à l’évolution future du modèle 
cinétique jusque-là utilisé : les premières campagnes d’essai issues du réacteur pilote 
Turboplasma mais aussi les premiers retours d’expérience du procédé CHO-Power  
permettront de définir quelles seront les prochaines évolutions à apporter au modèle 
cinétique. 
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Bien évidemment, la finalité du réacteur pilote Turboplasma de 300 kW sera de pouvoir 
comparer les performances de dégradation des goudrons du réacteur Turboplasma évaluées 
numériquement à celles mesurées expérimentalement. Grâce à la méthode d’échantillonnage  
par micro-extraction en phase solide (méthode SPME) et d’analyse mise au point par 
Floralis, il sera possible de déterminer les concentrations en goudrons du gaz en sortie de 
réacteur. Ceci permettra de confirmer ou d’infirmer la validité du modèle global de 
dégradation des goudrons et de gazéification des particules solides fines. 
La comparaison entre la température de rosée du gaz épuré simulée et celle mesurée 
expérimentalement indiquera si les composés modèles sur lesquels est basé le modèle sont 
réellement représentatifs du comportement général des goudrons présents au sein du gaz 
issu du gazéifieur. Si ce n’est pas le cas, il sera alors nécessaire de réévaluer les classes de 
goudrons prises en compte et d’ajouter de nouveaux composés modèles pour remédier aux 
problèmes rencontrés. 
De plus, l’analyse précise du gaz en sortie permettra aussi de vérifier que les niveaux de 
conversion mesurés du naphtalène et du toluène sont équivalents à ceux issus des 
simulations numériques. Dans le cas échéant, il sera nécessaire de modifier une ou plusieurs 
voies réactionnelles du schéma de dégradation des goudrons incriminés. 
L’analyse des particules de résidus carbonés en sortie ainsi que du débit de matière 
transféré au sein du Turboplasma donnera la possibilité de s’assurer que le modèle 
hétérogène de gazéification des particules de résidus carbonés est bien cohérent vis-à-vis des 
résultats réels. Dans le cas contraire, une analyse plus précise de la composition chimique 
des particules de résidus carbonés fournira les données nécessaires pour sélectionner de 
nouveaux paramètres en adéquation avec la nature chimique réelle des particules. 
Pour ce qui est de l’étude des concentrations en méthane et en suie en sortie de réacteur, 
elle permettra de vérifier l’exactitude des modifications apportées au schéma réactionnel 
homogène par l’ajout des réactions de dégradation du méthane : si les concentrations en 
méthane et en suies estimées sont plus faibles que celles mesurées, cela indiquera que la 
dégradation du méthane et celle du naphtalène ne peuvent à elles seules expliquer la 
formation de suie au sein du milieu réactionnel. Aussi faudra-t-il modéliser plus précisément 
la formation des précurseurs de suies de même qu’il sera important de chercher de 
nouveaux chemins réactionnels simplifiés permettant de mieux prendre en compte certains 
processus physico-chimiques tels que la polymérisation, afin de minimiser les différences 
observées entre les résultats numériques et les résultats expérimentaux. 
Le rôle du réacteur pilote Turboplasma de 300 kW sera central dans les politiques futures 
du département Recherche et Développement d’Europlasma : les données expérimentales 
permettront, à terme, d’obtenir une modélisation précise des phénomènes physico-chimiques 
extrêmement complexes mis en jeu lors de la dégradation des goudrons et de particules 
solide fines au sein du réacteur Turboplasma. 
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